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Kurzfassung

Neben der Einsparung im Energieverbrauch, dem Umstieg auf erneuerbare Energiequellen und
die Effizienzsteigerungen in allen energieintensiven Bereichen, gilt die Abscheidung von Koh-
lendioxid (Carbon Capture and Storage, kurz CCS) als eine der vielversprechendsten Zukunfts-
technologien, um die Emission von Treibhausgasen zu minimieren. Eine dieser Dekarbonisie-
rungsverfahren wird Post Combustion Capture genannt, da die Abtrennung des Kohlendioxids
nach dem Verbrennungsvorgang stattfindet. Dabei wird ein geeignetes Waschmedium mit dem
Rohgas in einen Kontaktapparat eingebracht, wodurch das CO, im Waschmedium gebunden
wird und in einem Regenerationsschritt wieder befreit werden kann. Das so erhaltene reine CO>
kann anschliefiend einer weiteren Verwendung oder der dauerhaften unterirdischen Speiche-
rung zugefiihrt werden. Das regenerierte Medium wird anschlieféend wieder in den Abscheide-
apparat geleitet.

In dieser Arbeit wurde die Eignung zweier unterschiedlicher Absorptionsapparate mit dem Ab-
sorptionsmittel Monoethanolamin (MEA) untersucht: ein Sprithwascher und eine Packungsko-
lonne. Zu diesem Zweck wurde im Technikum der Montanuniversitiat Leoben eine Sprithwa-
scherversuchsanlage inklusive Desorptionseinheit aufgebaut. Gleichzeitig wurde am EVN-
Kraftwerksstandort Diirnrohr eine Testanlage mit einer Packungskolonne errichtet. Bei beiden
Anlagen wurden zahlreiche Versuche zur Charakterisierung des Abscheideverhaltens in diesen
unterschiedlichen Absorptionsapparaten durchgefiihrt. Parallel dazu wurde ein mathematisches
Modell in Matlab® erstellt, mit dem stoffliche, chemische und hydraulische Parameter des Ab-
scheideprozesses berechnet werden konnen.

Bei beiden Versuchsanlagen wurden umfangreiche Parameterstudien durchgefiihrt, welche in
zahlreichen Veroffentlichungen publiziert wurden. Die Ergebnisse dieser Untersuchungen sind
gut mit Literaturwerten grofderer Versuchsanlagen vergleichbar, was die Aussagekraft der Daten
speziell der Packungskolonne erhoht. Fiir den Sprithwascher gibt es bis dato keine Anlage, wel-
che beziiglich der Dimensionierung und Prozessdurchfiihrung mit der Anlage in Leoben ver-
gleichbar wire. Die Ergebnisse zeigen allerdings eine grundsatzliche Eignung eines Sprithwa-
schers fiir die CO; Abscheidung. Die Ergebnisse des Modells konnten mit den Versuchsergebnis-

sen und Literaturwerten validiert werden und zeigten eine gute Ubereinstimmung.
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Abstract

Besides saving energy consumption, switching to renewable sources of energy, and increasing
efficiency in all energy-intensive industries, Carbon Capture and Storage (CCS) is one of the most
promising future technology to minimize the emission of greenhouse gases. One of these decar-
bonization processes is called post-combustion capture, since the separation of the carbon diox-
ide takes place after the combustion process. A suitable washing medium is introduced together
with the raw gas into a contact apparatus, whereby the CO; is bound in the washing medium and
can be freed again in a regeneration step. The pure CO; obtained in this way can subsequently be
fed to a further use or to permanent underground storage. The regenerated medium is then re-
turned to the separation apparatus.

In this work, the suitability of two different absorption devices was investigated with the com-
mon absorption medium Monoethanolamine (MEA): a spray scrubber and a packed column. For
this purpose, a spray scrubber test facility, including a desorption unit, was constructed in the
technical laboratory of the Montan Universitaet of Leoben. At the same time, a test facility with a
packed column was built at the hard coal fired EVN power plant in Diirnrohr. In both plants,
numerous trials were made to characterize the separation behavior in these different absorption
devices. In parallel, a mathematical model was developed in Matlab®, which can be used to calcu-
late the material, chemical and hydraulic parameters of the absorption process.

Extensive parameter studies were carried out at both experimental facilities, which were pub-
lished in numerous publications. The results of these investigations are well comparable to the
literature values of larger experimental plants, which show the suitability of the data especially
of the packing column. Up to now, there is no plant for the spray scrubber which would be com-
parable with the plant in Leoben with respect to dimensioning and process design. However, the
results show a basic suitability for a spray scrubber for CO, separation. The results of the model

could be validated with the test results and literature values and showed a good agreement.
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UNIQUAC
VLE
WwCI
ww

Health, Safety, Environment

Integrated Gasification Combined Cycle
Intergovernmental Panel on Climate Change
Information Security Officer

Kraftwerk
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Mathematische Symbole (griechisch)

Symbol Beschreibung Einheit

a CO2 Beladung molcoz/molamin

A Delta (Differenz-) -

€ Liickengrad -
Dynamische Viskositat mPa s oder Pa s
Warmeleitfahigkeit W/mK

v Kinematische Viskositat m?/s

p Dichte kg/m3

c Oberflachenspannung mN/m
Relative Feuchte %rF

V) Widerstandskoeffizient -

T Zeit S

® Hilfsparameter -

Mathematische Symbole (lateinisch)

Symbol Beschreibung Einheit

a Spezifische Oberfliche m?/m3

A Oberfliche m?

A12,B12,C12 Parameter (Henry-Konstante) -

anz Anzahl -

AP1..AP7 Antoine Parameter 1 -7 -

Ar Archimedes Zahl -
Anzahl der basischen Amingruppen -

B Betriebs- -
Packungsparameter -

C1 Hilfsfaktor fiir die hydraulische Berechnung -

Cf Capacity Factor -

CK Gleichgewichtskonstante mol?/1 oder mol/I

cp spezifische Warmekapazitat k]J/kg K

d Durchmesser m

e Parameter (lineare Korrelation) -

Eu Euler Zahl -
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FF
Fo
Fr

Liq
LG

mass
mass
MM

mol

Kraft
Korrekturfaktor
F-Faktor

Fourier Zahl
Froude Zahl
Erdbeschleunigung
Gasvolumenstrom
Hohe

Hold Up

Parameter (Henry-Konstante) 1 - 4

Variable

Henry-Konstante

Parameter (lineare Korrelation)
Fliissigkeitsvolumenstrom
Liquid to Gas Ratio

molare Konzentration

molale Konzentration

Masse

Massenstrom

molare Masse

Stoffmenge

Parameter (hydraul. Packungsberechnung)

Norm-

Druck

Parameter (Gleichgewichtskonstante)

Querschnittsflache
Reaktion

Reynoldszahl

Sutherland Konstante
Schichtdicke (Rieselfilm)
System- oder Schaumfaktor
Temperatur

Temperatur

Berieselungsdichte

kg m/s?

Pa0s

9,81 m/s?
Bm3/h

m?3/m? oder %

Pa m?/mol
m?3/h
1/Bm3
mol/l
mol/kg

kg

kg/h
g/mol

mol

°C

m3/m?h
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c

dimensionslose Tropfengeschwindigkeit

v Geschwindigkeit m/s
\Y Volumen m3
\ Volumenstrom m3/h
W Wandfaktor -
WP1 .. WP7 Weiland Parameter 1 - 7 -
WWwW Wandwasser %
X Stoffmengenanteil mol/mol
Indizes

Index Beschreibung

<S unter Loading point

0 Referenzzustand

32 Sauter (-durchmesser)

Amin Amin

aq dquivalent

auf Auftriebs (-kraft)

CO; Kohlenstoffdioxid

CO2,H20 CO2in H20

CO2,MEA CO2 in MEA

CO2,MEA,Lsg CO2 in MEA-LOsung

D Diise

dry trocken

exp expected

Fl Flooding Point

G Gas

Gas,H-0 Gas in H,0

h hydraulisch

H,pc Henry (-konstante)

i Variable

in Eintritt (Inlet)

Kol Kolonne

korr korrigiert

L Liquid
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lam

Lsg

MEA

MEA,Lsg

mod

N

N.0,H20
N.0,MEA
N.0,MEA/H,0
new

p

rel

sep
sol

Spray

Tab
Tr

turb

w,20
w,t
wet
wt

WwWw

laminar

Losung

molal

molar
Monoethanolamin
MEA-L6sung
Modell
Normzustand

N:0 in H20

N:0 in MEA

N;0 in MEA-L6sung
neu

Partikel

relativ

Loading Point
separated
solubility
Tropfenregime
Temperatur
tabelliert

Tropfen
turbulent

Wasser

H:0 bei 20 °C

H0 bei vorgegebener Temperatur
nass
Massenprozent

Wandwasser
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1 Einleitung

Die Klimaberichte der vergangenen Jahre deuten auf eine globale Erwarmung hin. Die Folgen
des weltweiten Temperaturanstiegs sind nach diversen Studien besorgniserregend und bisher
nur zu einem Teil absehbar. Die Zunahme wetterbedingter Naturkatastrophen, das Abschmelzen
der Gletscher und Polregionen, der Anstieg des Meeresspiegels und die Reduzierung der Bio-
diversitat sind nur einige der Konsequenzen einer Zunahme der Temperatur.

Als Grund dieses Prozesses wird ein Ansteigen sogenannter Treibhausgase aufgezeigt. Treib-
hausgase sind ein Sammelbegriff fiir klimarelevante Luftbestandteile, welche zum Treibhausef-
fekt beitragen. Der Ursprung der Treibhausgase kann natiirlich, als auch anthropogen sein, wo-
bei in erster Linie Industrie, Verkehr und Wohnen als Quelle genannt werden.

Die Reduktion dieser Gase wird auf mehreren Wegen versucht. Im Industrie- und Elektrizitats-
bereich bietet sich der so genannte ,Carbon Capture Prozess an, bei dem aus dem Abgas des
vorangegangenen Prozesses (Kraftwerke, Stahl- oder Zementindustrie ..) Kohlenstoffdioxid
(CO2) auf verschiedene Arten entfernt wird. Das konzentrierte CO; kann dann einer weiteren
Verwertung zugefiihrt werden (z.B.: Enhanced Oil Recovery, biotechnologische Prozesse, Power-
to-Gas ...) oder unterirdisch in geeigneten Speichern gelagert werden.

Eine dieser Abscheidetechnologien nennt sich ,,Post Combustion Capture (PCC)“. Dabei wird das
durch den Industrieprozess entstehende Abgas durch einen geeigneten Apparat geleitet, wel-
cher spezifisch CO2 aus dem Gasstrom entfernt. Wird das mittels eines fliissigen Mediums ge-
macht, sprechen wir von CO;-Wasche. Der verwendete Apparat ist in diesem Fall meistens eine
Fiillkérper- oder Packungskolonne, da mit den richtigen Einbauten in der Kolonne eine ausrei-
chende Trennstufenanzahl fiir die Abscheidung von CO; erreicht werden kann. Eine Alternative
stellt der konventionelle Sprithwéascher dar. Durch die riesigen Mengen, welche in diesen PCC
Anlagen behandelt werden miissen, gelangt man bei Fiillkérper- und Packungskolonnen recht
bald an die Belastungsgrenzen. Sprithwascher sind fiir hohere Belastungen besser geeignet, und
konnten fiir den vorliegenden Fall eine gute Alternative sein.

Vor diesem Hintergrund wird in der vorliegenden Arbeit die Eignung zweier Apparatetypen
(Packungskolonne und Sprithwascher) fiir die CO;-Abscheidung untersucht und beurteilt. Zu
diesem Zweck wird am EVN-Kraftwerksstandort Diirnrohr eine gepackte Versuchsanlage aufge-
baut, in welcher ein kleiner Teilstrom des Steinkohleblocks mit unterschiedlichen Absorptions-
medien gewaschen wird. Durch die industriellen Maf3stibe (in Bezug auf die Abscheidehohe)
konnen Prozessparameter eingehalten werden, mit welchen ein Full-Scale Projekt ebenfalls be-
trieben werden wiirde. Daher konnen die erzielten Ergebnisse durchaus als realitdtsnah ver-
standen werden, was manchmal bei Versuchsanlagen nur bedingt der Fall ist. Als Nachweis der
realistischen Versuchsergebnisse dienen Vergleiche mit Prozesssimulationen und empirische
Daten grofderer Anlagen.

Wie schon erwahnt, werden auch Versuche mit einem Sprithwéascher durchgefiihrt. Diese Anlage

befindet sich auf der Montanuniversitdt Leoben und wurde urspriinglich fiir SO;-Abscheidung
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mit Meerwasser verwendet. Der Versuchsanlage werden einige Komponenten (Desorberkolon-
ne, Warmeiibertrager, Pumpen, Messtechnik ...) hinzugefligt, um sie auch fiir CO,-Abscheidung
einsatzbereit zu machen.

Zusatzlich wird ein mathematisches Modell der Abscheideeinheiten erstellt, welches ein Adap-
tieren der Technologie fiir verschiedene Anlagengrofien erlauben soll. Nachdem die hydrauli-
schen und chemischen Vorginge wahrend des Abscheidevorganges als sehr komplex bezeichnet
werden diirfen, ist ein sehr machtiges Mathematiktool notwendig. Fiir diesen Zweck wird Mat-
lab® von Mathworks verwendet, das ein numerisches Problemldsungstool darstellt. Es ist mit
Matlab® auch moglich, eine GUI (Graphical User Interface) zu erstellen, was die Benutzerfreund-
lichkeit des erstellten Codes erheblich verbessert. Die Erstellung einer geeigneten GUI ist eben-
falls Thema dieser Dissertation. Auch wenn nicht der gesamte Abscheideprozess mittels Matlab®
abgebildet wird, gibt der in dieser Doktorarbeit erstellte Code die Mdglichkeit der hydraulischen
Berechnung beider Abscheideapparate, sowie die Berechnung der chemischen Gleichgewichts-

zusammensetzung der beteiligten Spezies.

1.1 Hintergrund

Die wissenschaftliche Fachwelt ist sich weitestgehend einig (Cook et al,, 2016), dass der ver-
mehrte Ausstofd klimarelevanter Gase, so genannter Treibhausgase (THG), unter anderem zu
einer Erh6hung der globalen Temperatur fiihrt. Diese Annahme wird durch eine Vielzahl inter-
nationaler Studien und weltweiter Beobachtungen unterstiitzt, die einen Zusammenhang zwi-
schen den Ausstofd von CO, (oder anderen THGs) und der globalen Erwdrmung mit einer an
Sicherheit grenzender Wahrscheinlichkeit darstellen konnen (IPCC, 2013; IEA, 2015).

Seit der industriellen Revolution werden fossile Brennstoffe vermehrt genutzt, und dementspre-
chend Treibhausgase emittiert. Wie in Abbildung 1-2 ersichtlich, ist der THG Ausstof3 seit den
1950er Jahren drastisch angestiegen. Trotz der schon heute ersichtlichen Folgen der Erderwér-
mung (Diirren, Uberschwemmungen, Stiirme, Artensterben ..) geht die wissenschaftliche Welt
davon aus, dass eine Temperaturerh6hung von maximal 2 °C mit einem iiberschaubaren Auf-

wand akzeptiert werden kann (siehe Abbildung 1-1).
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Abbildung 1-1:, Burning Embers” Grafik zur Veranschaulichung des 2 °C Ziels (Quelle: Smith et
al, 2009)

Bei der letzten UN-Klimakonferenz 2015 in Paris wurde das 2 °C Ziel nochmals bestétigt, grund-
satzlich soll aber eine Reduktion der Temperaturerhéhung auf 1,5 °C im Vergleich zum vorin-
dustriellen Temperaturniveau von 1900 erreicht werden (UNFCCC, 2015). Dieses sehr ambitio-
nierte Ziel kann nur mittels Einbeziehung aller zur Verfiigung stehender Technologien und
Mafsnahmen erfolgreich umgesetzt werden. In Zahlen ausgedriickt bedeutet das, dass von 2045
bis 2060 alle CO2 Emissionen auf null zuriickgefahren werden miissen und danach CO, der
Erdatmosphdre entnommen werden muss (Rogelj, 2015). Ob sich dieses Ziel erreichen lasst,
wird sich zeigen. Auf jeden Fall ist eine solche Reduktion ohne die Einbeziehung von CCS (Car-
bon Capture and Storage) realistisch nicht durchfiihrbar.

Auch bei einem 2 °C Ziel miissen die Emissionen drastisch reduziert werden, wobei negative CO>
Emissionen (z.B.: CCS bei Biomassekraftwerken, Bio-CCS) forderlich, aber nicht unbedingt not-
wendig sind. In Abbildung 1-2 ist sehr gut das restliche Kohlenstoffkontingent ersichtlich, wel-

ches noch emittiert werden darf, um die Klimaziele zu erreichen.
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Abbildung 1-2: restliches globales C-Kontingent 2 °C Ziel (Quelle: [EA, 2015)

Abbildung 1-3 zeigt die Beitrage der unterschiedlichen Maffnahmen, welche bis 2050 umgesetzt

werden miissen, um das 2 °C Ziel (2DS) zu erreichen. CCS nimmt hier eine bedeutende Rolle ein.
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Abbildung 1-3: MafSnahmenmix zur Erreichung des 2 °C Ziels (Quelle: [EA, 2016)

Wie zu erkennen ist, sieht dieses Szenario eine Implementierung der CCS Technologie ab 2025

vor. Kapitel 1.2 gibt einen guten Uberblick iiber den aktuellen Stand der CCS Aktivititen welt-

weit, und lasst erahnen, ob dieses Szenario zu optimistisch angelegt wurde.

Im Zuge der CO, Vermeidungsdiskussion muss natiirlich auch beachtet werden, welche Kosten

diese Technologien, bzw. welche Kosten der Verzicht moglicher Technologien nach sich ziehen

wiirde. Wie in Abbildung 1-4 ersichtlich ist, sind die Klimaziele ohne CCS und erneuerbaren

Energien nur mit erheblichen Mehrkosten zu erreichen. Bei einer CO, Konzentration von 450

ppm zeigen die meisten Modelle sogar, dass dieser Wert ohne CCS nicht realistisch ist.
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Abbildung 1-4: Darstellung der Vermeidungskosten bei Fehlen unterschiedlicher Technologien
(Quelle: IPCC, 2014)

Auflerdem werden in dieser Abbildung die zusatzlichen Kosten aufgrund einer Verzégerung der
Implementierung der zur Verfiigung stehenden Technologien thematisiert. Bei einer Umsetzung
nach 2030 erh6hen sich die mittelfristigen Kosten fast um 50 %. Das zeigt, dass ein rasches Vor-
gehen bei diesem Thema notwendig ist, und eine Verzégerung bzw. ein Ausklammern von Tech-

nologien ein 6konomischer Fehler ist.

1.1.1 Treibhauseffekt

In diesem Kapitel werden einige Grundlagen zum Treibhauseffekt erldutert. Zwar hat diese Ar-
beit in erster Linie den Aufbau und Betrieb zweier CO,-Abscheideanlagen, sowie die mathemati-
sche Beschreibung diverser Vorgidnge in den Reaktionsapparaten zum Thema, dennoch soll auch
kurz auf die wissenschaftlichen Rahmenbedingungen eingegangen werden, die so eine Techno-
logie (CCS) notwendig machen.

Der Treibhauseffekt wird heutzutage in zwei Bereiche unterschieden, den nattirlichen und den
anthropogenen Treibhauseffekt. Allgemein kann man sagen, dass der Treibhauseffekt durch die
Zuriickhaltung der Strahlungswarme in der Erdatmosphére zustande kommt. Dafiir verantwort-
lich sind in erster Linie Treibhausgase, wovon Wasserdampf (H.0) den grofiten Anteil ein-
nimmt. Zusatzlich zum H,0 sorgen Gasmolekiile, wie CO2, CHs, N2O oder diverse Kohlenwasser-
stoffe flir ein Zuriickhalten der Strahlungswarme in der Erdatmosphdre. Man kann sich diese
Ansammlung von Gasen als eine Art glaserne Decke vorstellen, wie sie in Treibhdusern verwen-

det wird. Auch dort ist durch die Zuriickhaltung der Strahlungswarme eine Temperaturerho-
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hung erwiinscht. Ohne diesen natiirlichen Treibhauseffekt wiirde das Leben auf der Erde, so wie
wir es kennen, wahrscheinlich nicht in dieser vorliegen. Der natiirliche Treibhauseffekt sorgt fiir
eine globale Temperaturerh6hung von im Mittel -18 °C auf +14 °C.

Die Funktionsweise dieses Effekts beruht auf der Umwandlung der eintreffenden Strahlung auf
der Erdoberflache, und die Reflexion dieser Warmestrahlung. Genau genommen handelt es sich
bei der von der Sonne eintreffenden Strahlung um einen Spektralbereich um 500 nm. Fiir Strah-
lung in diesem Frequenzbereich weisen die meisten Gase eine hohe Transparenz auf, wodurch
das Licht fast ungehindert auf die Erdoberflache treffen kann. Dort wird die Materie von der
eintreffenden Energiestrahlung erwdrmt, und sendet ihrerseits wieder elektromagnetische
Strahlung aus. Aufgrund des Wienschen Verschiebungsgesetzes handelt es sich hierbei aller-
dings um Strahlung in einem Frequenzbereich von 10000 nm. Dieser als Infrarotstrahlung be-
kannter Frequenzbereich ist nun fiir die Treibhausgase nur mehr zum Teil durchlassig. Ein ge-
wisser Anteil dieser Warmestrahlung wird demzufolge in der Atmosphare zuriickgehalten, und
kann daher nicht mehr in den Weltraum entweichen. Dadurch ergibt sich eine Erhohung der
globalen Temperatur. Dieser natiirliche Treibhauseffekt wird in erster Linie durch die Sonnen-
aktivitat beeinflusst, wobei auch Vulkanausbriiche oder El Nifio Ereignisse eine zusatzliche Wir-
kung hervorrufen kénnen. Diese zyklisch auftretenden Phianomene sorgen immer wieder fiir
besondere Wetter- und Klimasituationen, allerdings handelt es sich hier um eine kurzfristige
Abweichung, welche sich nach einer gewissen Zeit wieder normalisiert.

Beim anthropogenen Treibhauseffekt werden zuséatzliche Treibhausgase in die Atmosphére ent-
lassen. Seit der Industrialisierung um 1900 werden fossile Energietriger (Kohle, Gas, Ol) in ho-
hem Mafie verbrannt, wobei das Treibhausgas CO; entsteht. Aufderdem werden im Zuge der In-
dustrialisierung noch weitere Treibhausgase emittiert, wie CH4 durch eine extensive Tierhaltung
oder Faulgase bei Klarwerken und Deponien oder N2O durch intensive Landwirtschaft und Diin-
gemitteleinsatz. Auch wenn die quantitative Emission von CO; die von CHs und N0 bei weitem
libersteigt, muss man berticksichtigen, dass CHs 22 und N»O sogar 298 Mal so stark auf die Infra-
rotabsorption wirken wie CO,. Daher tragen trotz der relativ geringen Mengen diese THG eben-

falls stark zum Treibhauseffekt bei, wie Abbildung 1-5 zu entnehmen ist.
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Abbildung 1-5: Beitrdge zum ,,Radiative Forcing” (Quelle: IPCC, 2013)

Der Begriff ,Radiative Forcing“ (auf Deutsch: Strahlungsantrieb) wurde vom IPCC eingefiihrt,
und soll den Beitrag unterschiedlicher Faktoren auf den Treibhauseffekt darstellen. Es werden
hier auch Faktoren wie Sonnenaktivitit, Wolkenbildung oder Aerosole berticksichtigt. CO; liefert
eindeutig den grofdten Beitrag.

In Abbildung 1-6 ist die Bilanz der eintreffenden und der emittierten Strahlung schematisch
dargestellt. Durch den Treibhauseffekt wird ein Grofdteil der Infrarotstrahlung daran gehindert,
in den Weltraum zu entweichen. Auch durch die Verdampfungsenthalpie wird ein Teil der ein-
treffenden Strahlung abgebaut. Allerdings gibt es hier einen Riickkopplungseffekt. Durch eine
starkere Verdampfung des Wassers, und die Erhéhung der relativen Feuchte durch eine Anhe-
bung der globalen Temperatur, ist auch mehr Wasserdampf in der Atmosphare enthalten, was
wiederum zu einer Steigerung der globalen Erwarmung fiihrt. Die Herkunft des in der Strato-
sphare vorkommenden Wasserdampfes ist noch nicht vollstandig geklart, es wird aber vermu-

tet, dass Methan in diesen Héhen zu CO; und Wasserdampf oxidiert wird.
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Abbildung 1-6: schematische Darstellung der Beitrdge zum Treibhauseffekts (Quelle: [PCC,
2013)

Im Groféen und Ganzen reguliert sich die Strahlungsbilanz von selber, sei es durch Abregnen des
Wassers, oder den biologischen Abbau des CO. Allerdings wird durch die starke Nutzung fossi-
ler Energiequellen eine grofse Menge zusatzliches CO; in die Atmosphare ausgestofden, was nicht
mehr ausgeglichen werden kann. Dadurch steigen die globalen Temperaturen, und der vorhin
erwahnte Rickkopplungseffekt (inklusiver vieler weiterer Einflussfaktoren) tritt auf. Die Folgen

dieses anthropogenen Treibhauseffekts werden im nachsten Kapitel kurz beleuchtet.

1.1.2 Folgen des Treibhauseffekts

Die Folgen des anthropogenen Treibhauseffekts sind mannigfaltig, deshalb werden hier nur die

drei bekanntesten vorgestellt.

Globale Erwiarmung

Der Zusammenhang zwischen CO; Konzentrationen in der Atmosphédre und die h6éheren globa-
len Temperaturen ist mittlerweile eine gesicherte Feststellung in der wissenschaftlichen Welt. In
diverse Szenarien und Studien werden CO; Budgets errechnet, welche nicht liberschritten wer-

den diirfen, um die globale Erwdrmung auf ein ertragliches Maf3 einzustellen (Abbildung 1-7).
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Abbildung 1-7: Kumulative Darstellung der bisherigen CO, Emissionen seit 1870 (Quelle: IPCC
2013)

Bei dieser Abbildung lasst sich gut der unmittelbare Zusammenhang zwischen dem Ansteigen
des CO; Ausstofdes und der Erhohung der Temperatur beobachten. Ebenso werden vier Szenari-
en gezeigt, die die moglichen CO; Emissionen bis zum Jahr 2100 zum Thema haben. Bei RCP2.6
(also einer Erhohung um 2,6 °C) wird ersichtlich, dass ab dem Jahr 2050 so gut wie kein CO;
mehr emittiert werden darf. Und auch bis 2050 muss der Ausstofd stark reduziert werden, vor
allem im Vergleich zu RCP8.5.

Viele der heute schon sichtbaren Umweltverdnderungen sind auf die globale Erwarmung zu-
riickzufiihren. Neben dem Schmelzen der Gletscher und des Polareises, einer Anhebung des
Meeresspiegels, der Zunahme von Umweltkatastrophen (Diirren, Uberschwemmungen, Stiirme)
und dem Verschieben von Habitaten (Mosquitos in Europa), gibt es eine Vielzahl an Folgen, die
nicht so offensichtlich sind. Als Beispiel sei hier der Einfluss der globalen Erwarmung auf die

menschliche Arbeitsleistung in Abbildung 1-8 dargestellt.
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Abbildung 1-8: Beeinflussung der Arbeitsleistung durch héhere Temperaturen (Quelle: IPCC,
2014)

Durch die Erh6hung der Temperatur sind manche Gebiete besonders von sehr heifRen Tagen,
Diirren, Krankheiten, Parasiten und anderen Problemen betroffen. Diese Einflussfaktoren zu-
sammengefasst ergeben eine verminderte Arbeitsleistung (sowie Ertrdge). Eine globale Erwar-
mung von z.B. 2 °C wiirde die Arbeitsleistung halbieren, was zu Problemen in der Versorgung
mit Lebensmitteln sowie wirtschaftlichen Nachteilen fiihren kann. Auch wenn dieses Beispiel
keine direkte Folge sondern eine indirekte Konsequenz einer globalen Erwarmung darstellt,

miissen solche Faktoren bei der CO; Diskussion ebenfalls beriicksichtigt werden.

Versauerung der Ozeane

Die Ozeane sind eine wichtige Kohlenstoffsenke. Etwa ein Drittel des anthropogen emittierten
CO; wird im Meerwasser gebunden. Dieser Umstand tragt dazu bei, dass die globale Erwarmung
langsamer voranschreitet, als ohne diese Senke. Eine Ubersicht iiber die Beitrige der globalen

Senken ist in Abbildung 1-9 ersichtlich.
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Abbildung 1-9: CO: Senken der anthropogenen Quellen (Quelle: Le Quéré et al, 2014)

Allerdings fiihrt die Aufnahme von CO; zu einer Versauerung der Ozeane. Aufgrund der Partial-
druck-Abhéngigkeit der CO; Loslichkeit im Meerwasser, kann sich mehr CO; 16sen und den pH-
Wert der Ozeane senken.

In Abbildung 1-10 lasst sich sehr gut dieser Zusammenhang erkennen.
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Abbildung 1-10: Versauerung des Meerwassers (Quelle: PMEL/NOAA, 2016)

Eine Versauerung des Meerwassers (besser: das Meerwasser wird nicht sauer, sondern weniger
basisch) hat weitreichende Folgen fiir das Okosystem der Meere. Kalkbildende Organismen, wie
zum Beispiel eine Vielzahl an Korallen oder andere Krustentiere, haben Probleme, da sich bei
einem hoheren CO; Gehalt im Wasser das chemische Gleichgewicht in Richtung der Carbonatio-
nen verschiebt (,,Korallenbleiche“). Auch haben hohere CO; Konzentrationen Einfluss auf bio-
chemische Vorginge bei Meeresbewohnern. Beispielsweise wird der Geruchssinn der Larve des
orangen Clownfisches beeintrachtigt, was das Auffinden geeigneter Habitate erschwert, und so
das Uberleben negativ beeinflusst. Es gibt eine Vielzahl von Folgen fiir die Meeresbewohner,
wobei die indirekten Folgen, wie die Verdnderung der Nahrungskette oder der Einfluss auf die
Artenvielfalt nur schwer abzuschéitzen sind. Auch fiir den Menschen ergibt sich hier eine unmit-
telbare Folge: laut dem fiinften Synthesereport des IPCC (IPCC, 2014) werden sich die Fisch-
fanggriinde reduzieren, was neben der ohnehin schon vorliegenden Uberfischung zu einer zu-

satzlichen Verscharfung des Angebots fiir Fische fiihren wird.
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Reduktion der Biodiversitit

Neben Vernichtung von Lebensraum, Vergiftung der Umwelt und gezieltes Ausrotten diverser
Spezies, stellen die globale Erwarmung und die Erh6hung der CO, Konzentration die Hauptursa-
chen fiir den Verlust der Biodiversitiat dar. Wie im vorigen Kapitel bereits erwahnt, fiihrt eine
Versauerung der Ozeane zu problematischen Konsequenzen fiir die Meeresbewohner (siehe
Abbildung 1-11).
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Abbildung 1-11: Biodiversitit von Rifttischen in Abhangigkeit der CO; Konzentration (Quelle:
Kennedy et al, 2013)

In obiger Abbildung lasst sich gut die Abhdngigkeit der Fischpopulation und deren Diversitat
von der CO, Konzentration erkennen. In erster Linie wird die Abnahme dadurch begriindet, dass
vor allem Fische, welche im Riff leben, eine grofde Abhingigkeit von Korallen haben. Durch die
Korallenbleiche (ausgelost durch die Versauerung der Meere) sind auch die Fische direkt betrof-
fen.

Die globale Erwarmung kann aber auch anderswo zum Artensterben beitragen, etwa indem Pa-
rasiten und Krankheitserreger durch die warmeren Temperaturen nicht absterben, oder sich

leicht in Gebiete verbreiten konnen, in denen es vielleicht noch keine natiirlichen Feinde gibt.
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1.2 Globale CCS Aktivititen

In den letzten Jahren hat sich die CCS Euphorie in Europa abgeschwacht. Die anfanglich hohen
Ziele vor allem mit Bezug auf die Demoprojekte scheiterten aufgrund verschiedener Griinde: zu
viele Zertifikate, langsamer Fortschritt, usw.. Diese Probleme liefden den CO, Preis von anfang-
lich ca. 15 €/tCO; auf nunmehr 5 - 7 €/tCO; fallen (EEX, 06/2016). Durch die Verdufierung von
300 Mio. Zertifikaten (NER300) sollten von der EU bei einem urspriinglich kolportiertem CO-
Preis von 20 - 30 €/tCO; ein Erlos von 6 bis 9 Mrd. € lukriert werden. Diese Summe in Kombina-
tion mit anderen Forderprogrammen (EEPR) sollte die Errichtung der Demoprojekte in Europa
zu einem grofden Teil finanziell unterstiitzen. Durch den Preisverfall der CO-Zertifikate ist aller-
dings auch die Fordersumme wesentlich kleiner geworden, was unter anderem zur Folge hatte,
dass flnf von sechs bewilligte CCS-Projekte aktuell nicht mehr weiterverfolgt werden. Nur in
Maasvlakte bei Rotterdam ist ein Post Combustion Demoprojekt noch auf Kurs und wird gerade
gebaut (ROAD, 06/2016).

Durch den Abbruch der Demoprojekte ist Europa (ausgenommen UK) bei der Entwicklung der
CCS-Technologie zuriick geworfen worden. Aufgrund dieser Probleme in Europa hat es auch den
Anschein, als ware CCS auf der ganzen Welt kein Thema mehr. Betrachtet man aber die CCS Ak-
tivitdten rund um den Globus, ist offensichtlich, dass der Trend zur CO;-Abtrennung nach wie
vor vorhanden ist. Dieses Kapitel soll daher einen aktualisierten Uberblick iiber die derzeitigen
CCS Aktivitaten geben, wobei gesagt werden muss, dass nicht alle Gebiete betrachtet werden

konnten, auch aufgrund fehlender Informationen.

1.2.1 CCS Status weltweit

Das ,,Global CCS Institute” (kurz: GCCSI) veroffentlicht in bestimmten Abstinden einen Report
namens ,Global Status of CCS, in dem die grofsen CCS Projekte kurz vorgestellt werden und ein

Uberblick tiber die Entwicklung der CCS Aktivititen auf der ganzen Welt gegeben wird.

Abbildung 1-12 zeigt eine Ubersicht iiber alle bekannten ,Large Scale CCS Projects”. Damit sollen
alle Projekte abgebildet werden, die die Abscheidung, den Transport oder die Speicherung von
mindestens 100.000 tCO2/Jahr behandeln.
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Abbildung 1-13 zeigt sehr gut den Grund, warum in Nordamerika CCS starker ausgebaut wird,
als in Europa. Nordamerika (USA und Kanada) speichern das abgeschiedene CO; zum grofdten
Teil nicht, sondern verwenden es hauptsachlich fiir EOR (Enhanced Oil Recovery) Anlagen.
Dadurch ergibt sich ein hoherer Ertrag bei Olfeldern, was die Kosten der CO,-Abscheidung senkt.
In Europa wird das CO; hauptsachlich unterirdisch gespeichert, was mit Kosten verbunden ist.
Die Umsetzbarkeit der gesamten CCS Kette (Abtrennung, Transport, Speicherung) wird dadurch
erschwert. Zusatzlich ist in den USA ein gut verzweigtes CO:-Pipelinesystem bereits aufgebaut
(2015: > 7200 km) (Wallace et al,, 2015), welches laufend erweitert wird. In Nordamerika gibt
es mittlerweile sogar schon eine zu hohe Nachfrage fiir CO, welche die natiirlichen Quellen und
die bisherigen Abscheideanlagen noch nicht bedienen konnen. Das erklart auch die rasante Ent-
wicklung von neuen COz-Abscheideprojekten, wie man im Vergleich zwischen 2010 und 2014
gut sehen kann.

Aber auch im Rest der Welt zeigt sich die Entwicklung von CCS vor allem fiir den EOR Bereich.
Gab es 2010 noch kein EOR Projekt, sind es 2014 bereits drei.

Abbildung 1-14 zeigt eine Ubersicht aller bereits realisierten CCS Projekte gegliedert nach Orten

der Installation und der geplanten nachsten Projekte.
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Abbildung 1-14: Status aller grofSen CCS Projekte weltweit (Quelle: GCCSI, 2015)

Auch hier wird wieder die Uberlegenheit der Vereinigten Staaten und Kanadas ersichtlich. Euro-
pa wird wohl erst ab 2020 wirklich grof3e Abscheideprojekte realisieren und die Vorreiterrolle

bis dahin sicherlich verloren haben.
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In Abbildung 1-15 ist nochmals die prognostizierte Anzahl der grofien CCS Projekte angegeben.
Bis 2020 sollen anndhernd 60 Anlagen mit einer Gesamtabscheidekapazitat von iiber 100 Mt
COz/]Jahr errichtet werden. Obwohl bei vielen Projekten noch die finanziellen Zusagen fehlen, ist

doch ein weltweiter Trend in Richtung CCS zu erkennen.

For llustrative purposes, 3 small number of projects In development planning but with
potential start dates In the 2015-16 pariod hawve besan shown as starting operation in 2016.
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Abbildung 1-15: prognostizierte Anzahl der zukiinftigen CCS Projekte (Quelle: GCCSI, 2015)

Abbildung 1-16 wurde erstmals Ende April 2014 von ,Scottish Carbon Capture & Storage” (kurz:
SCCS) veroffentlicht, in der auch erstmals kleinere Forschungsprojekte, wie z.B. der CO.SEPPL in

Diirnrohr aufscheinen.
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Abbildung 1-16: aktuelle ,,Global CCS Map“ (Quelle: SCCS, 2016)

Es wurde bei dieser Karte darauf Wert gelegt, dass fast ausschlief3lich moderne CCS Projekte in
die Datenbank aufgenommen wurden. D.h. ,alte“ Industrieprojekte aus den 80er Jahren (Ethano-
lanlagen, Erdgasreinigung ...) wurden, obwohl auch dort CO, abgeschieden wird, nicht bertick-
sichtigt, da der Fokus dieser Anlagen nicht explizit auf CCS liegt. Auch wurden CCS Anlagen, die
bereits seit langerem abgeschaltet bzw. demontiert wurden, oder gecancelte Projekte, aus der
Karte entfernt. Manche historisch wichtige bzw. im Moment nur auf ,Hold“ gesetzte Projekte

sind dennoch in der ,,Global CCS Map*“ zu finden.

1.2.2 [IPCC Bericht

Im fiinften IPCC Bericht (IPCC, 2014), welcher im Jahre 2014 veroffentlicht wurde, wird CCS als
wichtige Technologie gesehen, um den CO; Ausstof? auf ein akzeptables Maf3 zu reduzieren.

Die Arbeitsgruppe 3 (IPCC, 2014) beschiftigt sich mit Moglichkeiten, den Klimawandel einzu-
dammen. In den Bereichen Energie und Industrie wird die Erreichung der CO; Ziele mit und oh-
ne CCS betrachtet, wobei klar wird, dass ohne CCS das Klimaschutzziel nicht, oder nur sehr
schwer erreicht werden kann. Nur ein grof3flachiger Einsatz von CCS, vor allem im Industriebe-
reich, in dem es fast keine Alternativen zur CO; Reduzierung gibt (z.B.: Zement- und Stahlindust-
rie), kann die CO; Emissionen senken.

Des Weiteren hebt der Bericht die Notwendigkeit von BECCS (Bioenergy CCS) hervor. Hierbei
handelt es sich um Biomasse-Anlagen (Kraftwerke oder chemische Industrie, wie z.B.: Ethanol-
anlagen), welche mit CCS ausgestattet sind. Damit konnen negative CO.-Emissionen erreicht
werden, und zwar in einem Maf3stab, der sonst nicht zu bewerkstelligen ware. BECCS ist in den

meisten Klimaszenarien bereits enthalten, und stellt daher eine wichtige Technologie dar.
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1.2.3 Rahmenbedingungen in den Regionen

Dieses Kapitel gibt einen kurzen Uberblick iiber die aktuelle Situation beziiglich CCS in verschie-
denen Teilen der Welt. Hauptaugenmerk liegt dabei auf Projekten, die im Elektrizitatsbereich
angesiedelt sind. Das bedeutet, dass vor allem die rechtlichen Rahmenbedingungen Emissions-
limits von z.B. Kohlekraftwerken behandeln und nicht von der Stahlindustrie. Aufierdem wurden
die Informationen aus vielen verschiedenen Quellen (Regierungshomepage, Berichte von For-
schungsinstituten, Gesetze ...) zusammengetragen, wobei allerdings keine Garantie auf Vollstan-
digkeit gegeben werden kann, auch aus dem einfachen Grund, dass nicht immer alle Informatio-
nen zu einem Thema zuganglich sind (z.B.: Férderstruktur in China).

Nichtsdestotrotz stellt die folgende Auflistung einen guten und recht aktuellen Uberblick {iber
CCS Rahmenbedingungen in den einzelnen Regionen dar. Dadurch ist die Richtung, welche die
Lander in Bezug auf CCS einschldgt, relativ gut abschitzbar, auch wenn ein Regierungswechsel
den bisherigen Kurs von einen Tag auf den anderen auch wieder voéllig umkehren kann (siehe
Australien).

Bevor allerdings genauer auf die regionsspezifischen Rahmenbedingungen eingegangen wird,

sei kurz auf Abbildung 1-17 verwiesen.
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Abbildung 1-17:,,CCS Policy Indicator Map“ (Quelle: GCCSI, 2015)

Das ,Global CCS Institute” hat im August 2015 eine Karte bezliglich der politischen Unterstiit-
zung in einzelnen Lindern der Welt im Vergleich zu deren notwendigem CCS Interesse (auf-
grund deren CO; Emissionsquellen) erstellt. Obige Abbildung gibt die Ergebnisse fiir einige Lan-
der wieder, wobei Teilnehmer im Quadrant 4 als Frontrunner in der CCS Branche angesehen
werden kdnnen. Diese Karte deckt sich sehr gut mit den beobachteten weltweiten Projekten, da

die meisten grofien CCS Anlagen in Canada und den USA gebaut und betrieben werden.
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USA

Als weltweit zweitgrofdter CO; Emittent hat sich die USA selbst verpflichtet, seine Treibhaus-
gasemissionen zu reduzieren. Zwischen 2006 und 2011 wurde der CO; Ausstofs um 7,5 % ver-
ringert, was mehr ist, als bei allen anderen 140 Staaten, die 2009 den ,Copenhagen Accord” im
Zuge der Weltklimakonferenz unterzeichnet haben. Bis 2020 soll eine Reduktion von 17 % im
Vergleich zu 2005 erreicht werden, bis 2030 von 30 %.

Rechtliche Rahmenbedingungen
Da es in den USA 2009 und 2010 nicht moglich war, eine einheitliche Methode zu finden um CO;

Emissionen zu besteuern, sind unterschiedliche Klima-Programme (Climate Action Plans ...) und
-Initiativen (NA2050, WCI, RGGI, MGGRA, TCI ...) in den Bundesstaaten in Kraft. Allen gemein ist
das Bekennen zu CCS als eine wichtige Methode zur CO; Reduktion. Meistens wird CCS noch mit
EOR verknlipft, was der Technologie zuséitzlich einen wirtschaftlichen Vorteil bringt.

Am 27.03.2012 hat die EPA (Environmental Protection Agency) einen Gesetzesvorschlag pra-
sentiert, der den CO, Ausstofd neu gebauter fossiler Kraftwerke auf ca. 450 g CO; pro kWh be-
schranken soll. Allerdings haben die EVUs (Energieversorgungsunternehmen) die Moéglichkeit,
einen 30 Jahre Schnitt heranzuziehen, um das Emissionslimit zu erreichen. Das Gesetz ist noch in

Begutachtung und noch nicht in Kraft (Stand Ende 2015).

Férdermechanismen und Zukunftspldane

In Amerika obliegt es dem ,Department of Energy (DoE)“ Projekte mit Bezug zu CCS zu férdern.
Anhand der Entwicklung der jahrlichen Férdersummen kann man leicht die Bedeutung dieser
Technologie erkennen. In den Jahren von 1997 bis 2008 wurden ca. 900 Mio. USD (ca. 800 Mio.
€) an Forschungsforderungen ausgezahlt, 2009 wurde das Budget bereits auf 3,38 Mrd. USD (ca.
3,00 Mrd. €) im Zuge des ,American Recovery and Reinvestment Act (ARRA)“ erhoht. Bis Sep-
tember 2013 wurden aus diesem Topf Foérderungen in Hohe von 3,23 Mrd. USD (ca. 2,87 Mrd. €)
bewilligt. Im Juli 2013 kiindigte das DoE an Anleihegarantien in der Héhe von 8 Mrd. USD (ca.
7,1 Mrd. €) fiir CCS Projekte zu iibernehmen. Zusatzlich gibt es noch Foérderungen vom ,Advan-
ced Research Projects Agency-Energy (ARPA-E)“ fiir sogenannte ,Next Generation“-
Technologien.

Diese extrem starke Forderstruktur ermoglicht es, dass insgesamt 19 grofde CCS Projekte wie
z.B. FutureGen 2.0 oder Boundary Dam (Kooperation mit Kanada) realisiert werden kénnen. Da
knapp 80 % der Elektrizitidtserzeugung in Amerika auf Kohle basiert, ist CCS, vor allem in Ver-

bindung mit EOR ein wichtiger Zukunftszweig in der amerikanischen Wirtschaft.

Seite 21



Kanada

Kanada bekennt sich sehr stark zu CCS, da durch mit CCS gekoppelte EOR Anlagen neben der CO;
Minderung auch die Olproduktion steigern. Auferdem verursachen Kohlekraftwerke ca. 75 %
der Treibhausgasemissionen in der Elektrizitdtswirtschaft und ca. 10 % der Gesamttreibhaus-

gasemissionen.

Rechtliche Rahmenbedingungen

Am 1. Juli 2015 trat in Kanada der ,Canadian Environmental Protection Act (CEPA)“ mit neuen
Emissionsstandards flir Kohlekraftwerke in Kraft. Diese Regulierung bezieht sich nur auf neu
gebaute Kraftwerke und solche, welche am Ende ihres Lebenszyklus stehen (Alter = 50 Jahre
oder alter). Beide Arten miissen einen maximalen CO; Ausstofd vergleichbar mit NGCC-
Kraftwerken von 420 g pro kWh aufweisen.

Sollte bei einem Kraftwerk (neu oder alter als 50 Jahre) eine CCS Technologie eingesetzt wer-
den, kann diese Begrenzung unter bestimmten Voraussetzungen bis zum 31. Dezember 2024
ausgesetzt werden. Bei Kraftwerken, welche jiinger als 50 Jahre, aber nicht neu sind, und die ein

CCS System installieren, wird die Emissionsbegrenzung fiir zwei Jahre aufgehoben.

Fordermechanismen und Zukunftspldne

Der nationale Fordertopf ,Clean Energy Fund®, welcher eine H6he von 795 Mio. CAD (ca. 548
Mio. €) aufweist, hatte seinen letzten Call 2009, voraussichtlich wird es keinen neuen Call geben.
Die Forderungen der grofien CCS Projekte in Kanada (Boundary Dam, Energy Quest ...) beruhen
allerdings hauptsachlich auf Finanzierung der Provinzen, die eigene CCS Programme haben. Al-
berta stellt z.B. ein Budget von 1,3 Mrd. CAD (ca. 900 Mio. €) und Saskatchewan 1,24 Mrd. CAD
(ca. 856 Mio. €) zur Verfligung.

Kanada will seine Treibhausgasemissionen bis 2020 um 17 % im Vergleich zu 2005 reduzieren.

Insgesamt sollen von 2015 bis 2035 214 Mt CO; eingespart werden.

China

China, als grofiter CO, Emittent, investiert mittlerweile sehr stark in CO, reduzierende Techno-
logien. Dabei spielen Erneuerbare Energien und Atomkraftwerke eine grofde Rolle. Allerdings ist
Kohle mit fast 70 % bei weitem der wichtigste Energietrager fiir die Stromproduktion. Wenn die
CO; Minderungspldne umgesetzt werden sollen, kommt man in China um eine CCS Infrastruktur
nicht herum. Der stdndig wachsende Energiehunger der aufstrebenden Nation wird diese Nach-

frage in Zukunft sicherlich noch weiter steigern.
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Rechtliche Rahmenbedingungen

Chinas derzeitige Regulationsmechanismen berufen sich auf den 13. Fiinfjahresplan (giiltig 2016

bis 2020). Die wichtigsten Punkte sind im Energiebereich:

e Reduktion des Energieverbrauchs um 15 % pro GDP im Vergleich zu 2015
e Reduktion der CO; Emissionen um 18 % pro GDP im Vergleich zu 2015
e Erhohung des Anteils nicht fossiler Energietrager um 15 % bis 2020

Zusatzlich gibt es in einigen Provinzen Chinas ein separates Emissionshandelssystem, dhnlich

dem EU Zertifikatehandel, allerdings bisher nur zu Evaluierungszwecken.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

In China gibt es zurzeit vier grofie Forderprogramme, die auf CCS Technologien angewendet
werden konnen (Stand Ende 2015):

o Key Technologies Research and Development Program: Ein sehr breit gefachertes Pro-
gramm, welches vom Volumen her das grofite in China zu sein scheint. Genaue Zahlen
sind leider nicht zu finden.

e 863 Program: Diese Programm nennt sich auch das ,National Hi-tech Research and De-
velopment Program®. Der Fokus liegt auf Technologien, die rasch industriell umgesetzt
werden konnen.

e 973 Program: Das ist das (Grundlagen-) Forschungsprogramm, welches sich besonders
auf die sozio-okonomischen Probleme Chinas im 21. Jahrhundert konzentriert. Energie-
technologien gehdren zu diesen Forschungsgebieten dazu.

e Torch Program: Hier sollen die anderen Forschungsprogramme zusatzliche Unterstiit-
zung erfahren, indem mit Hilfe des ,Torch Programs” die industrielle Realisierung neuer

Technologien beschleunigt wird.

Es ist schwierig, genaue Daten zur Forderstruktur Chinas im Bereich CCS zu bekommen. Auf
jeden Fall wird CO; Abscheidung in China schon seit zwei Jahrzehnten erforscht und ist noch
immer ein wichtiges Thema. Zurzeit gibt es in China 12 grof3e CCS Anlagen, doppelt so viele wie
2011. Weitere Anlagen sind bereits geplant und genehmigt, diese Zahl wird also weiter steigen.
Die grofiten finanziellen Beitrage zu grofien Forschungsprojekten (Huaneng GreenGen IGCC
Project, Dongguan Taiyangzhou IGCC with CCS Project ...) liefern aber nicht die Férderprogram-
me, sondern die staatlichen EVUs.

Am 06. Mai 2014 wurde in Guangdong ein CCS-Forschungszentrum eroffnet. Ahnlich dem Tech-
nology Center Mongstad sollen verschiedene Pilotanlagen gebaut werden, um unterschiedliche
Technologien miteinander vergleichen zu kénnen. Aufierdem soll 2016 bereits ein Demoprojekt

gebaut werden.

Seite 23



United Kingdom

Grofdbritannien hat Ende 2013 eine ,Energy Market Reform (EMR)“ beschlossen, welche in die-
ser Dekade ein Gesamtbudget von 110 Mrd. GBP (ca. 139 Mrd. €) zur Verfiigung hat. Bis 2030
sind 40 - 70 GW an neu installierter Leistung notwendig, welche erneuerbare, nukleare und CCS
Technologien liefern soll. Damit verspricht sich die britische Regierung 250.000 neue Arbeits-

platze und speziell im Bereich CCS eine Technologiefiihrerschaft weltweit.

Rechtliche Rahmenbedingungen
Am 18. Dezember 2013 trat der ,,UK Energy Act 2013“ in Kraft, welcher erheblichen Einfluss auf

die CCS Entwicklung in Grofsbritannien hat. Zwei Punkte sind hier besonders hervorzuheben:

o Emissions Performance Standard (EPS): Der neue Standard fiir neu gebaute fossile
Kraftwerke sieht eine Beschrankung im CO; Ausstofd pro erzeugter kWh vor. Der Aus-
stof ist mit 450 g COz/kWh ca. auf die Halfte des Ausstofdes von konventionellen Kohle-
kraftwerken beschrankt, allerdings ein wenig hoher als die durchschnittlichen CO2 Emis-
sionen eines Gaskraftwerkes (ca. 400 g CO,/kWh). Neue Kohlekraftwerke miissen daher
in Grofdbritannien eine CO,; Minderungsmafinahme vorsehen, allerdings gibt es eine 3-
Jahres-Ausnahme, d.h. nach Inbetriebnahme des Kraftwerks hat der Betreiber drei Jahre
Zeit, eine CO2 Minderungsmafinahme nachzuriisten. Diese Ausnahme gilt bis 2027.

e Contract for Difference (CfD): Dieser Punkt behandelt die Finanzierung von ,Low Carbon
Technologies®. Dabei werden Technologien gestiitzt, die in den Bereichen Erneuerbare
Energien, Nuklearkraftwerke aber auch CCS fallen. Es handelt sich hierbei um langfristi-
ge Vertrage mit der Regierung, die den Verkaufspreis einer MWh stiitzt, um Investitionen

in (zurzeit noch teure) Technologien Finanzierungssicherheit zu bieten.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

Es gibt ein eigenes CCS-Forderprogramm (UK CCS Commercialisation Programme) im Umfang
von 1 Mrd. GBP (ca. 1,27 Mrd. €), welches die Vorgaben von EPS und CfD beinhaltet.

Dieses Forderprogramm stellt aber nur die erste Phase der CCS Kommerzialisierung dar, zwei
weitere Phasen sind geplant. Bis 2030 sollen in Grofdbritannien mindestens 13 GW mit CCS aus-

gerustet sein.
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EU (ohne UK)

Die derzeitige Situation in Europa beziiglich CCS ist trotz urspriinglich ambitionierter Ziele als
negativ zu betrachten. 2011 gab es noch 14 grofde CCS Projekte, heute sind es nur mehr fiinf. Des
Weiteren sind von den urspriinglich sechs Demoprojekten (in Deutschland, Grofdbritannien,
Italien, Holland, Polen und Spanien) alle bis auf eines nicht mehr aktiv. Nur das ,ROAD Projekt
(NL)“ist noch aktuell.

Rechtliche Rahmenbedingungen

Alle Empfehlungen der EU Kommission beziiglich der Reduktion von CO; betonen die Wichtig-
keit von CCS (z.B. Energiefahrplan 2050). Aus diesem Grund wurde das europdische Emissions-
rechtehandelssystem (ETS) eingefiihrt. Das ETS funktioniert nach dem Prinzip des ,cap & trade”
- Beschranken und Handeln. Einerseits wird die Hohe der Treibhausgasemissionen beschrankt,
andererseits konnen die Emissionsberechtigungen frei gehandelt werden. Dadurch soll ein 6ko-
nomischer Anreiz entstehen, den Ausstofd schadlicher Klimagase dort zu senken, wo es am effi-
zientesten ist.

Zusatzlich gibt es seit 2009 eine CCS Directive, welche die unterirdische Speicherung von abge-
schiedenem CO; in den Mitgliedsstaaten regeln soll. Jedes Mitgliedsland ist verpflichtet, diese
Richtlinie in nationales Gesetz umzuwandeln, wobei den Staaten allerdings freisteht, ob sie auf
ihrem Hoheitsgebiet die CO, Speicherung ganz oder mit Einschrankungen erlauben, oder grund-

satzlich verbieten.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

Zurzeit (Stand: 2017) sind gibt es ein neues multidisziplinidres EU F&E-Forderprogramm, wel-
ches von 2014 bis 2020 lauft und einen Umfang von 80 Mrd. € aufweist. ,Horizon 2020 so der
Name des Programms, 16st das 2013 abgelaufene Programm ,FP7“ ab, und ist das weltweit grof3-
te transnationale Forschungsférderungsprogramm. Auch CCS ist ein geférdertes Forschungsge-
biet. Allerdings werden CCS-Abscheidungsprojekte nur in der Hohe von 4 - 9 Mio. € gefordert,
was flr grofse Versuchsanlagen naturgemaf? zu wenig ist.

Die Calls der grofien Fordertopfe (EEPR, NER300) sind bereits vorbei und die geférderten Pro-
jekte laufen bereits oder wurden aufgrund von Finanzierungsliicken und behordlichen Proble-
men abgebrochen.

Speziell fir die Forschung in der Schwerindustrie (Kohle und Stahl) gibt es allerdings noch eine
weitere Fordermdoglichkeit, den ,Research Fund for Coal and Steel (RFCS)“. Doch auch hier ist
das Fordervolumen zu gering fiir die Errichtung von grofden Demo-Versuchsanlagen, allerdings
stehen jedes Jahr insgesamt ungefahr 55 Mio. € fiir die Forderung von internationalen Projekten
im Bereich Kohle (ca. 15 Mio €) oder Stahl (ca. 40 Mio. €) zur Verfiigung.
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Australien

Australien hat vor, seine Treibhausgasemissionen bis 2020 um 25 % im Vergleich zu 2000 zu
senken, allerdings nur, wenn es ein global verbindliches Ziel gibt, welches die CO, Konzentration
in der Atmosphare auf 450 ppm beschrankt. Sollte das nicht der Fall sein, ein 450 ppm Ziel aber
angestrebt werden, erklart sich Australien immerhin noch zu einer 15 %igen Treibhausgas-
Reduktion bereit. Zusatzliche Voraussetzung ist, dass auch die Entwicklungs- und Schwellenlan-
der Mafdnahmen ergreifen, ihre Emissionen zu senken, und dass die Industriestaaten ahnliche
Verpflichtungen wie Australien eingehen.

Auf jeden Fall ist aber zumindest eine Reduktion um 5 % angestrebt, was die starken Bemiihun-
gen Australiens vor allem im Bereich CCS erklart. Immerhin basieren 64 % (EWP, 2015) der
Stromversorgung auf Braun- und Steinkohle, der Rest teilt sich zwischen Gas- und Wasserkraft-
werken auf. Solar- und Windenergie spielen eine eher untergeordnete Rolle. Schon um die selbst
auferlegten Reduktionsziele zu erreichen, ist CCS daher eine der wenigen moglichen (leistbaren)
Technologien in Australien.

Allerdings hat die Parlamentswahl am 7. September 2013 so ziemlich alles verdndert. Nachdem
die biirgerlich-liberale Partei mit Tony Abbott die Wahl gewonnen hat, wird eine Menge im Be-
reich der CCS Forderung und Forschung verandert. Neben Beenden des Emissionshandelssys-

tems ist auch die Forderstruktur fiir CCS Technologien extrem reduziert worden.

Rechtliche Rahmenbedingungen

In Australien wurde am 8. April 2015 das ,Energy White Paper” veroffentlicht. Inhalt ist die zu-
kiinftige Entwicklung der Energiebranche.

Bereits Ende 2013 wurde das ,Emissions Reduction Fund White Paper” veroffentlicht, welches
die Forderungen in Bezug auf Emissionsreduzierungsmafnahmen regelt. CCS ist explizit ausge-
nommen und wird unter der Regierung Abbott nicht gefordert.

Auch Australien hatte ein Emissionsrechtehandelssystem, welches allerdings ab 1. Juli 2014 von
der im letzten Jahr neu gewahlten Regierung wieder abgeschafft wurde. Als Begriindung sind

wirtschaftliche Nachteile sowohl fiir Privathaushalte als auch fiir Industrie angefiihrt.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

Im Grofden und Ganzen werden mit den Fordermitteln des CCS Flagship Program grofse CCS Pro-
jekte unterstiitzt. Das urspriingliche Budget von ca. 1,7 Mrd. $ (ca. 1,17 Mrd. €) wurde nach den
Parlamentswahlen 2013 drastisch gekiirzt. Bis 2017 werden tiber drei Jahre jeweils 495,3 Mio. $
dem Budget entnommen. Der Rest von 191,7 Mio. $ (ca. 132,2 Mio. €) gilt dann als gesamtes
Fordervolumen tUber sieben Jahre.

Mit diesen Mitteln lassen sich keine grofien CCS Projekte realisieren, wodurch manche For-

schungsvorhaben bereits abgebrochen oder stark reduziert wurden. Es wurden auch die allge-
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meinen Forschungsmittel enorm reduziert, welche im nationalen Forschungsbereich (CSIRO)
CCS-Forschung ebenfalls auf ein Minimum beschrankt hat.

Zwar hat Australien noch den Ruf eines , Technology-Leaders“ im CCS-Bereich, sollte sich an der
Forderstruktur in nachster Zeit allerdings nichts d&ndern, werden sie ihren technologischen Vor-

sprung sicher bald verlieren.

Ja pan

Nach der Atomkatastrophe in Fukushima und der daraus resultierenden Abschaltung von fast
allen Atomkraftwerken, war der japanische Staat aus wirtschaftlichen Griinden gezwungen, sei-
ne fossil befeuerten Kraftwerke zu reaktivieren. Der dadurch erhohte CO; Ausstofs stand im Wi-
derspruch zu den vereinbarten Reduktionszielen von 25 % bis 2020 im Vergleich zu 1990. Die
japanische Regierung revidierte daher dieses Ziel und definierte ein neues: 3,8 % Treibhausgas-
Reduktion bis 2020 im Vergleich zu 2005.

Auch dieses reduzierte Ziel ist allerdings ohne CCS mit vertraglichem finanziellem Aufwand
nicht erreichbar. Daher fiihrt Japan sein bereits seit 25 Jahren bestehendes CCS Forschungspro-

gramm auch weiterhin fort, und bleibt damit eine der fithrenden Nationen in der CCS Forschung.

Rechtliche Rahmenbedingungen

Seit September 2007 ist in Japan das ,Law for the Prevention of Marine Pollution and Maritime
Disasters (Marine Pollution Prevention Law)“ in Kraft, welches offshore CO, Speicherung in
grofden Mengen erlaubt. Zusétzlich gibt es seit 2008 noch eigene Richtlinien ,For safe operation
of a CCS demonstration project”.

Im Mai 2008 ist eine eigene Firma gegriindet worden (Japan CCS Co., Ltd.), welche den grofiten
Teil der CCS-Forschungstitigkeit in Japan koordiniert und verwaltet. Diese Organisation wird
aufderdem von 36 Industriepartnern aus verschiedenen CO; intensiven Branchen geférdert und
unterstiitzt.

Wie bereits erwahnt hat sich Japan auf3erdem dazu verpflichtet, seine Treibhausgasemissionen
bis 2020 um 3,8 % im Vergleich zu 2005 zu reduzieren. Weiters ist im strategischen Energieplan
von 2010 die Einfithrung der CCS Technologie fiir Kohlekraftwerke vorgesehen. Neu gebaute

Kraftwerke miissen mittlerweile auch CCS-ready sein.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

Bereits seit 1980 gibt es in Japan CCS Forschung, inklusive CO; Speicherevaluierung. Nachdem
die Untersuchung der Realisierbarkeit und die Kartierung von onshore und offshore Speichern
positiv beendet worden zu sein scheint, konzentriert sich die heutige Forschungstatigkeit haupt-

sachlich auf verschiedene CO; Abscheidetechnologien.,
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Sitidkorea

Siidkorea ist mittlerweile der siebtgrofite Treibhausgasemittent. Da im 6. Energie-
Versorgungsplan aber weitere Elektrizitatswerke im Umfang von ca. 15 GW geplant sind, welche
sich auf 14 Kohle- und 4 Gaskraftwerke aufteilen, sind CO; Minderungsmafinahmen notwendig.
Dazu hat der Staat einen CCS-Masterplan erstellt (Dauer: 01.11.2011 bis 31.05.2020) durch den
Technologien zur CO, Reduktion stark geférdert werden. Immerhin ist das erklarte Ziel, die
Treibhausgasemissionen um 30 % im Vergleich zum ,Business-as-usual (BAU)“ Fall bis 2020
bzw. um 4 % im Vergleich zu 2005 zu reduzieren. Allein an diesen Zahlen sieht man, dass Korea
eine extrem schnell wachsende Nation ist, die den héchsten prognostizierenden Treibhausgas-
anstieg aller 34 OECD-Staaten bis 2020 aufweist.

Rechtliche Rahmenbedingungen

Seit 29. Dezember 2009 gibt es in Siidkorea einen ,Framework Act on Low Carbon Green
Growth“, in dem verschiedene Mafinahmen zur Treibhausgasminderung thematisiert sind. Ne-
ben einem eigenen Emissionshandelsgesetz sind in diesem Regelwerk auch Minderungsziele
und Férdermafdinahmen aufgefiihrt, sowie die Griindung neuer Initiativen in den Ministerien.
Neben der Erhohung der Kapazititen fiir erneuerbare Energien ist auch CCS eine wichtige Maf3-
nahme um die CO; Reduktionsmafdnahmen zu erreichen.

Ab 1. Janner 2015 gibt es in Stidkorea als drittes Land in der Region (nach Australien und Neu-
seeland) ein Emissionsrechtehandelssystem. Dabei werden ca. 60 % der Treibhausgasemissio-
nen des Landes erfasst. Das System ist in drei Phasen aufgeteilt, wobei in der ersten Phase (2015
- 2017) noch 100 % der Zertifikate frei vergeben werden, in der zweiten Phase (2018 - 2020)
werden mindestens 3 %, ab der dritten Phase (2021 - 2026) mindestens 10 % versteigert. In
gewissen Ausnahmefillen, die unter dem Begriff ,energy-intensive and trade-exposed (EITE)“
zusammengefasst werden, wird es auch nach Phase 3 eine 100 % freie Zertifikatezuteilung ge-

ben, wenn bestimmte Voraussetzungen erfiillt sind.

Férdermechanismen und Zukunftspldane

Von 2000 bis 2010 investierte Korea bereits 106,9 Mrd. KRW (ca. 80,9 Mio. €) in CCS Forschung
und von 2010 bis 2012 nochmals 138,4 Mrd. KRW (ca. 104,7 Mio. €).

Im Juli 2010 ist der ,,CCS Master Plan“ verabschiedet worden und in Kraft getreten. Fiinf Ministe-
rien sind daran beteiligt. Auf diese Ministerien verteilt sich das CCS R&D Férdervolumen in der
Hohe von 1,97 Bio. KRW (ca. 1,49 Mrd. €). Der grofite Teil der Forderung soll fiir zwei Demonst-
rationsprojekte verwendet werden, die bis 2020 erbaut werden sollen. Zusatzlich werden mit
diesen Forderungen Versuchsanlagen unterstiitzt (10 MW ,Advanced Amine Absorption®, 10
MW ,Dry regenerable sorbent CO, capture®, Feed Study fiir ein 100 MWe Oxyfuel Kraftwerk, ein
»,CO2-storage” Projekt), die alle bereits in Betrieb sind (die meisten seit 2014).
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Auch der staatliche Energiekonzern KEPCO wendet ein Forschungsvolumen von 1,14 Bio. KRW
(ca. 0,86 Mrd. €) fiir CCS Forschung auf. Die beiden Fordervolumina sollen gebiindelt fiir die
groflen Demoprojekte verwendet werden. Zusatzlich wird noch am Risk Management, CO-
Transport, CO; Speicherung (offshore) und an der rechtlichen Situation geforscht. Damit ist die
gesamte CCS Kette (Capture, Transport, Speicherung) mit allen notwendigen Seitengliedern
(HSE, rechtl. Regelwerk) abgebildet.

Zusammenfassung

Auch wenn in Europa der Eindruck erweckt wird, dass CCS in nachster Zeit keine wichtige Stel-
lung im globalen Klimaschutzprogramm einnehmen wird, so zeigt doch ein Blick auf den Rest
der Welt vorrangig genau das Gegenteil. Wichtige Staaten (USA, China, Japan, Stidkorea, UK ...)
forcieren die CCS-Technologie, und setzen mit immensen nationalen Férderprogrammen das
um, was in Europa unmaéglich erscheint.

2014 ist bereits ein Demoprojekt in Betrieb gegangen (Boundary Dam), 2016 werden weitere
folgen. Aber nicht nur die Abtrennung von CO; wird bereits grofdtechnisch untersucht, auch die
Speicherung kann bereits auf Erfahrungen zurtickgreifen (FutureGen, Ketzin, Gorgon ...), und in
den USA ist bereits ein 7200 km langes CO»-Pipeline-Netz installiert und in Betrieb. CCS wird
auch im neuen IPCC Bericht als beinahe alternativlose Technologie betrachtet, wenn die Klima-
schutzziele zum Erfolg fiihren sollen.

All diese Erfolge zeigen, dass das Thema CCS weltweit grofdes Interesse besitzt, und in nichster

Zeit sicherlich weiter verfolgt werden wird.
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1.3 Zielsetzung

COz-Abscheidung mittels Sprithwascher-Verfahren bietet interessante Moglichkeiten der Reduk-
tion von Betriebs- und Investitionskosten. Durch die hohere Gasgeschwindigkeit im Wascher
kann der Querschnitt desselben reduziert werden, ebenso wird der Druckverlust durch das Feh-
len von Stérkorpern (Fiillkérper, Packungen) verringert. Des Weiteren sind Sprithwascher mit
einem Durchmesser von ca. 24 m bereits in Betrieb (Kraftwerk Neurath), welche ein Rauchgas-
volumen von bis zu 5 Mio. Nm?®/h behandeln konnen. Bei diesen grofen Dimensionen kénnen
bei Packungskolonnen mitunter statische aber auch verteilungstechnische Probleme auftreten,
welche zu hoheren Kosten oder schlechterer Performance fithren wiirden.

Um die Eignung von Sprithwaschern fiir die CO,-Abscheidung zu untersuchen, wird im Zuge die-
ser Dissertation im Technikum der Montanuniversitdt Leoben eine Laboranlage errichtet, getes-
tet und kontinuierlich betrieben. Parallel dazu wird eine Versuchsanlage am EVN Kraftwerks-
standort Diirnrohr ausgelegt und gebaut, welche mit einer fiir die CO,-Abscheidung geeigneten
Packung bestiickt ist. Durch die Dimensionen der Packungskolonne (in Bezug auf die Hoéhe) und
die Beschickung mit realem Rauchgas eines Steinkohlekraftwerks, sind die erhaltenen Ergebnis-
se mit denen grofierer Anlagen gut vergleichbar.

In beiden Versuchsanlagen sollen verschiedene Abscheideversuche durchgefiihrt werden, wel-
che Aufschluss tiber die Eignung der Apparatetypen beziiglich ihrer CO2-Abscheideperformance
geben sollen. Zusétzlich dienen diese Versuche der Validierung von Simulationen, welche in Mat-
lab® durchgefiihrt werden. Auch fiir den Sprithwascher wird ein eigenes Matlab® Programm
geschrieben. Um das Modellpaket anwenderfreundlich zu gestalten, wird eine einfach bedienba-
re GUI-Umgebung entwickelt und mittels eines geeigneten Compilers in ein auf Windows lauffa-
higes Programm umgewandelt. Es wird auf Abscheidevorginge verzichtet, und in erster Linie
das hydraulische Verhalten der Apparate abgebildet. Zusitzlich werden in Matlab® Tools zur

Berechnung des chemischen Gleichgewichtes und von VLE-Kurven erstellt.
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2 Theoretische Grundlagen

Dieses Kapitel gibt einen Uberblick iiber die Themen, die im Zuge der Arbeit behandelt werden.
Es werden die Grundlagen der chemischen CO; Absorption, der verwendeten Apparatetechnik

erklirt und ein kurzer Uberblick iiber das angewandte Programmiertool Matlab® gegeben.

2.1 Absorption

Beim Abscheideprozess von CO; aus einem Rauchgasstrom in eine Fliissigphase sind zwei For-
men der Absorption vorhanden, die physikalische und die chemische Absorption. Die nichsten
beiden Abschnitte erldutern zusammengefasst den Unterschied zwischen diesen beiden Vorgan-

gen.

2.1.1 Physikalische Absorption

Unter physikalischer Absorption versteht man ein Lésen von Gasmolekiilen in einer Fliissigpha-

se. Die Fahigkeit zur Aufnahme von Gasen wird durch das Henry-Gesetz beschrieben:
p= Kl Gl 2-1

Das Henry-Gesetz gibt also den Zusammenhang zwischen der Konzentration des geldsten Stoffes
in der Flissigkeit und dem Partialdruck in der Gasphase wieder. Da die Henry-Konstante tempe-
raturabhdngig ist, wird sie meistens auch als Henry-Koeffizient angegeben.

Streng genommen ist das Henry-Gesetz nur bei geringen Driicken und sehr starker Verdiinnung
ohne chemische Reaktion giiltig. Dies ist bei einer Losung von CO; in Wasser nicht der Fall, da
CO; im Wasser zu HCO3 und CO3% weiterreagiert. Hier handelt es sich also um ein chemisch
wirksames Absorptionsmittel, weshalb man genau genommen schon von chemischer Absorpti-

on sprechen muss.

2.1.2 Chemische Absorption

Wie bereits erwéhnt, handelt es sich bei der Aufnahme von CO; in Wasser bereits um chemische
Absorption, da das Gasmolekiil eine chemische Reaktion im Absorptionsmedium eingeht, und
dadurch starker gebunden wird. Dieser Effekt ist bei CO, Abscheideanlagen durchaus er-
winscht, da vor allem bei niedrigen Partialdriicken, wie sie in Kraftwerksrauchgasen vorkom-
men, die CO; Aufnahme viel zu gering ware. Um das Ganze noch zu unterstiitzen, werden zusatz-
lich chemisch wirkende Mittel zugesetzt. Als Referenzmedium hat sich in den letzten Jahren eine
30% Monoethanolaminlésung (MEA) durchgesetzt.

Bei der chemischen Absorption von CO; in MEA finden folgende Reaktionen statt (Zhang et al,,
2011):
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2H,0 & H30" + OH™ Gl 2-2

CO, + 2H,0 © H;0% + HCO3 Gl 2-3

HCO3 + H,0 & H30% + C0%~ Gl 2-4

C,H,NOH" + H,0 & H;0" + C,H,NO Gl 2-5

C,H4NOCOO™ + H,0 < HCO3 + C,H,NO GL 2-6

Summenreaktion: C,H,NOH* + C,H{NOCOO™ « 2C,H,NO + CO, GlL 2-7

Durch die Bindung des CO; Molekiils an das Monoethanolamin und die Bildung des Carbamat-
Anions wird die Aufnahmekapazitit des Absorptionsmediums stark erhéht. Wie in der Summen-
reaktion bei Gl. 2-57 erkennbar ist, kann ein vorhandenes MEA-Molekiil 0,5 CO; Molekiile binden
bei 15 kPa (entspricht in etwa dem CO; Partialdruck des Rauchgases eines Steinkohlekraft-

werks), was sich auch in den Gleichgewichtskurven in Abbildung 2-1 zeigt.
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Abbildung 2-1: Gleichgewichtskurven bei unterschiedlichen MEA Konzentrationen (Aronu et al,
2011)

Die Abweichungen der Kurven kommen durch die zusatzliche chemische Absorption im Medium
Wasser zustande. Das zeigt sich auch dadurch, dass bei einer h6heren MEA Konzentration (z.B.:
60 %) eine CO; Beladung iiber 0,5 molcoz/molamin nicht mehr moglich ist, auch wenn der Partial-
druck erhoht wird. Je grofier der Wasseranteil ist, desto stiarker ist der Einfluss der CO, Aufnah-
me im Wasser. Wiirde reine MEA verwendet werden (nur hypothetisch, da Wasser fiir die Reak-

tionen notwendig ist), wire ebenfalls eine Beladung von 0,5 molcoz/molamin das Maximum.
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Eine 30 %ige MEA Losung als Absorptionsmedium ist ein guter Kompromiss, der Faktoren wie
Korrosion, Kosten, Abscheidekapazitat, Reaktionsgeschwindigkeit und Handhabung zueinander
in Bezug setzt. Es gibt auch Anlagen, welche eine 40 %ige MEA Losung verwenden, allerdings

miissen hier hohere Anforderungen an die Materialbestdndigkeit gestellt werden.

2.2 Apparatetechnik

Fiir die grofdtechnische Reduzierung von CO; gibt es mehrere Moglichkeiten und dementspre-
chend auch unterschiedliche Apparatetypen. In der vorliegenden Arbeit soll im speziellen aber
nur auf die COz-Abscheidung in einem dem Kraftwerk nachgeschaltetem Absorptionsprozess
mittels Wascherapparaten genauer eingegangen werden. Da sich die Arbeit auf Packungs- (bzw.
Fiillkérper-) Kolonnen und Sprithwéascher bezieht, werden auch andere mogliche Absorptions-
apparate (z.B.: Blasensdulenreaktor) nicht weiter beschrieben. In den folgenden Kapiteln wer-
den die Eigenschaften und die speziellen Eigenheiten der betrachteten Abscheideapparate erlau-

tert.

2.2.1 Fiillkérperkolonne

Bei einem Absorptionsprozess tritt meist das Gas am Boden einer Kolonne ein und die Fliissig-
keit am Kopf. Die Medien bewegen sich im Gegenstrom zueinander, wodurch bei richtiger Ausle-
gung der Parameter eine gute Durchmischung gegeben ist. Waren keine Fiillkérper in der Ko-
lonne angebracht, wiirde es sich um eine Fallfilmkolonne handeln, bei der nur die Oberflache des
Rieselfilms als Reaktionsflache angesehen werden kann. Diese Oberflache ist anndhernd ident
mit der Innenwand der Kolonne. Eine Trennaufgabe (fliissig-fliissig, gas-fliissig) benotigt aller-
dings eine grofie Oberfliche zwischen den miteinander in Zusammenhang stehenden Medien.
Diese Oberflaichenmaximierung wird meist mittels Fiillkorper erzeugt, die in einer mehr oder
weniger losen Schiittung in den Trennapparat eingebracht sind.

Die richtige Auswahl des Fillkorpers ist hier entscheidend fiir eine optimale Trennung. Neben
der generierten Oberflache, sind hydraulische Parameter und chemische Bestdndigkeit aus-
schlaggebend fiir den optimalen Betrieb einer Fullkdrperkolonne. Mittlerweile gibt es eine Fiille
an unterschiedlichsten Fiillkorpern, welche fiir fast jede Aufgabe geeignet sind. Eine kleine Aus-
wahl ist in Abbildung 2-2 ersichtlich.
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Abbildung 2-2: Regellose Fiillkérper (Quelle: Raschig GmbH)

Je nach Geometrie des Fiillkorpers kann eine gefiillte Kolonne nach einer gewissen Betriebsdau-
er zusammenpacken und die Fiillkorperhohe um ca. 10 % verringern. Prinzipiell sollten die Ab-
scheidecharakteristika und der Gesamtdruckverlust nur gering beeinflusst werden, da durch die
nun dichtere Schiittung die theoretische Austauschoberflache in dem Maf$ steigt, wie die Hohe
der Schiittung sinkt. Auch der Druckverlust sollte anndhernd gleich bleiben, da zwar pro Meter
ein hoherer Druckverlust auftreten wird, die Gesamthdhe allerdings reduziert wird. Diese bei-
den Vorkommnisse heben sich daher wieder auf.

Allerdings empfehlen Fiillkérperhersteller dennoch, den durch die Kompaktierung frei werden-
den Raum wieder mit Fiillkérper aufzufiillen. Grund dafir ist die Aufgabe der Fliissigkeit auf die
Schiittung, welche moglichst gleichmafiig erfolgen soll. Der Fliissigkeitsverteiler liber der Schiit-
tung verteilt die Fliissigkeit zwar gleichmafig, aber wenn der Abstand bis zu den Fiillképern zu
grofs wird, kann es durch die Gasgeschwindigkeit vorkommen, dass die Fliissigkeit ungiinstig
abgelenkt wird. Daher sollte die Schiittung moéglichst nahe unter dem Fliissigkeitsverteiler an-
fangen. Bei einer Schiittungshéhe von fiinf Metern (was fliir manche Anwendungen eine durch-
aus gingige Hohe darstellt), wiirde der Abstand durch die Neustrukturierung der Fiillkérper
bereits einen halben Meter betragen, was, wie soeben beschrieben, unerwiinscht ist. Durch die-
ses Wiederauffiillen wird allerdings der gesamte Druckverlust erhoht, wodurch die Betriebskos-
ten der Anlage steigen konnten. Eine hohere Austauschoberflache ist aber ebenfalls eine Konse-
quenz dieser Auffiillung, was eine Verminderung der notwendigen Fliissigkeit, oder eine hohere
Gasgeschwindigkeit moglich machen konnte. Eine optimale Auslegung eines solchen Abscheide-
apparates ist dementsprechend von vielen Faktoren abhingig, die je nach Anwendungsfall un-

terschiedlich sind.
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2.2.2 Packungskolonne

Eine Packung ist die logische Weiterentwicklung eines Fiillkorpers. Die allgemeinen Nachteile
von Fiillkorperschiittungen werden mit strukturierten Packungen grofdtenteils gemindert. Pa-
ckungen besitzen bei gleicher Oberfliche zumeist eine hohere Belastungskapazitdt, was eine
Verkleinerung der Kolonne moéglich macht. Der Druckverlust ist ebenfalls reduziert, wodurch
die Betriebskosten der Anlage gesenkt werden konnen. Weitere Vorteile sind die geringere
Randgangigkeit, die gleichméafiige, da gerichtete Stromung durch den Apparat und bei gleichen
Druckverlustwerten meist eine grofiere Austauschoberfldche. Nachteile sind der hohere Preis
und der aufwindigere Einbau der Packungen. Allerdings wird weder ein engmaschiger Auflage-
noch Niederhalterost benétigt, da die Packung auf einem einfachen, weitmaschigen Gitter auflie-

gen kann.

Abbildung 2-3: Strukturierte Packung (Quelle: Sulzer Chemtech Ltd.)

Es gilt also je nach Anwendungsfall abzuwégen, ob regellose Fiillkorper oder Packungen ver-
wendet werden. Fiir die Entscheidung mafigebend sind unter anderem Parameter wie Kapazitit,
Verschmutzungsgrad, Abscheideleistung, Preis oder zulassiger Druckverlust. Es flieféen norma-
lerweise auch noch weitere Einflussfaktoren in die Auswahl ein. Die Verfligbarkeit unterschied-
lichster Packungsgeometrien und Materialien macht es mdoglich, fiir einen speziellen Anwen-

dungsfall die genau passende Packung zu finden.

2.2.3 Sprithwiascher

Sprithwéascher unterscheiden sich von Fiillkorper- oder Packungswascher dadurch, dass sie kei-
ne fixen Einbauten (aufder den Sprithebenen) in der Kolonne besitzen. Dadurch ist bei gleichem

oder geringerem Druckverlust eine hohere Gasgeschwindigkeit in der Kolonne im Vergleich zu
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gepackten Kolonnen mdglich. Durch die hoheren Gasgeschwindigkeiten kann der Wascher
schmaler gebaut werden, was sich positiv in den Investkosten widerspiegelt. Auch fehlen weite-
re Kolonneneinbauten, die in den gepackten Kolonnen obligatorisch sind, wie zum Beispiel Fliis-
sigkeitsverteiler oder Auflageroste. Ein weiterer Vorteil ist die Flexibilitit des Waschers. Bei
gepackten Kolonnen gibt es eine Untergrenze, ab der eine gleichmafiige Verteilung in der Pa-
ckung immer unwahrscheinlicher wird. Es bilden sich Kanéle aus, wodurch ein Kontakt zwi-
schen Gas und Fliissigkeit erschwert wird. Bei Sprithwaschern, welcher meist aus mehreren
Spriithebenen besteht, konnen je nach Lastfall die Sprithebenen an- und ausgeschalten werden.
Jede Ebene ist darauf ausgelegt, den gesamten Wascherquerschnitt zu berieseln, wodurch eine
Kanalbildung eher vermieden wird. Die optimale Ausrichtung und Auswahl der Diisen ist hierbei
essentiell.

Nachteilig ist die geringere Stoffaustauschoberflache, welche sich durch die Tropfchengréfie und
die Menge des verspriihten Absorptionsmediums definiert. Je feiner die Tropfen sind, desto ho-
her ist zwar scheinbar die aktive Oberflache, allerdings wird durch den Tropfenaustrag, der bei
kleinen Tropfen starker in Erscheinung tritt, die Zahl der sich im Wascher befindlichen Tropfen
wieder verringert, was eine Reduktion der Oberfliche nach sich zieht. Aufderdem bedingt eine
Verkleinerung der Tropfengrofie einen hoheren Vordruck an der Diise, wodurch die Leistung
der Absorptionsmittelpumpen hoher wird, weshalb wiederum die Invest- und Betriebskosten
erhoht werden. Ein weiterer Nachteil ist die grofie Waschmittelmenge, welche aufgrund der
geringeren Oberflache und der kiirzeren Verweilzeit wegen der hoheren Gasgeschwindigkeiten
notwendig ist.

Die riesige Auswahl von Diisen und die Varianten der Diisenausrichtung und Anordnung lassen
auch bei Sprithwiaschern wieder ein optimales Auslegen auf den Anwendungsfall zu. Bisher
wurden Sprithwascher fiir die CO,-Abscheidung nur am Rande betrachtet. Die grofRe notwendige
Austauschoberflache ist meist das Argument gegen diesen Apparatetyp. Allerdings bietet der
Sprithwascher vor allem im grofdtechnischen Kontext unwiderlegbare Vorteile. Sprithwéscher
wurden schon mit einem Durchmesser von 24 m gebaut (KW Neurath), welche bis zu 5 Mio.
Nm?3/h behandeln kénnen. Um die gleiche Menge mithilfe einer Packung abzuscheiden miissten
zwei Packungswascher zu je ca. 20 m gebaut werden. Allerdings gibt es fiir diese Dimensionen
bis dato noch keine Referenzen fiir Abscheideanlagen. Hier wiirde man sich also auf Neuland
begeben. Diese grofien Dimensionen in Verbindung mit einer fiir die CO,-Abscheidung notwen-
digen Packungshoéhe stellen ganz neue Herausforderungen an das Engineering. Geeignete Unter-
konstruktionen, die die Packung halten konnen, geringe Toleranzen beim Fliissigkeitsverteiler
liber den gesamten Querschnitt und eine gute Gasverteilung sind nur einige der Fragestellungen
bei grofden Kolonnen, die bei Sprithwaschern mittlerweile grofdtechnisch schon geldst sind. Aus

diesem Grund werden Abscheideanlagen mit Durchmessern tiber 20 m noch nicht gebaut.
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2.2.4 Kolonneneinbauten

Ebenso wichtig fiir einen optimalen wie kostengiinstigen Betrieb eines Abscheideapparates ist
auch die richtige Auslegung der notwendigen Kolonneneinbauten, welche mafdgeblich die Per-

formance beeinflussen konnen. Nachfolgend sind die iiblichen Einbauten kurz erklart.
Gasverteiler

Gasverteiler konnen, miissen aber nicht in Kolonnen eingebaut sein. Der Vorteil einer guten Gas-
verteilung ist eine gleichméafiige Belastung des Abscheideapparates und dadurch eine gute Ab-
scheideleistung ohne Schieflagen oder dhnlichem. Bei Fiillkdrper- oder Packungskolonnen geht
man aufgrund des Druckverlustes der Packung davon aus, dass sich die Gasstromung innerhalb
eines halben Meters vergleichmafigt, sollte sie nicht bereits gleichverteilt sein. Durch die Ver-
gleichmafdigung in der Packung verliert man einen halben Meter, welcher in Bezug auf die Ab-
scheidekapazitat beriicksichtigt werden muss.

Bei Sprithwaschern ist die Gasgleichverteilung noch wichtiger, da der Druckverlust, welcher
durch das Tropfenregime entsteht, oft nicht ausreicht, das Gas gleichméfiig nach oben strémen
zu lassen. Allerdings behilft man sich bei Sprithwaschern mit CFD (Computational Fluid Dyna-
mics) Berechnungen, welche die Stromungszustinde im Wascher abbilden kénnen. Durch die
geschickte Auslegung des Gaseinlasses und die richtige Anordnung der Diisen, die Diisenaus-
wahl und die Betriebsparameter lasst sich eine Vergleichméafiigung gut erzielen. Je grofier der
Wascher wird, desto komplizierter wird die Auslegung diesbeziiglich.

Es gibt unterschiedliche Arten der Gasverteiler: die simpelste Variante wurde bereits erwahnt,
ein gut ausgelegter Gaseinlass, um die erfahrungsgemafd notwendigen Gasgeschwindigkeiten zu
erreichen, welche in zusatzlichen CFD Berechnungen ermittelt wurden. Eine weitere, relativ
einfache Variante, sind Leitbleche, welche die Gasstromung wie erwiinscht lenken. Auch hier
werden normalerweise CFD Berechnungen durchgefiihrt, um solche Leitbleche korrekt auszule-
gen und den auftretenden Druckverlust zu minimieren. Neben diesen einfachen Moglichkeiten
gibt es eine Reihe unterschiedlichster Einbauten (statische Mischer, Vergleichmafiigungspa-
ckungen, diverse Geometrien) von verschiedenen Firmen. Diese Einbauten haben gemeinsam,

dass ein Kompromiss zwischen Druckverlust und Vergleichmafligung angestrebt wird.

Abbildung 2-4: Gasverteiler (Quelle: Koch-Glitsch)
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Tragrost

Tragroste werden nur bei Fiillkdrper- oder Packungswaschern benétigt, wobei es auch bei die-
sen beiden Varianten bereits Unterschiede gibt. Tragroste haben die Aufgabe, die dartiber lie-
gende Schiittung zu halten. Je nach Geometrie und Grofde der Fillkorper ist auch der Tragrost
unterschiedlich designt. Auch ein simples Gitter erzeugt bereits einen messbaren Druckverlust,
weshalb eine moglichst grofde Maschenweite angestrebt wird. Eine weitere Variante ist auch,
eine nominal 100 %ige (oder héhere) Durchlissigkeit zu erzeugen, indem der Tragrost wie ein
Trapezblech geformt ist, welcher mit Lochern und Kandlen perforiert ist.

Bei einer Packungskolonne geniigen normalerweise Verstrebungen in einem ausreichenden
Abstand zueinander, da sich die Packung selbst tragt. Doch auch hier wird versucht, mit einer
geringen Anzahl von Versperrungen auszukommen, da sich bereits Druckverluste von 0,1 mbar

in den Betriebskosten bemerkbar machen.
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Abbildung 2-5: Tragroste (Quelle: Koch-Glitsch)

Sammelboden

Ein Sammelboden kann vorteilhaft sein, wenn man innerhalb der Kolonne eine Fliissigkeitsfrak-
tion gezielt abziehen mochte. Manche CO; Wascherkonzepte verwenden eine Optimierungsvari-
ante namens Intercooling. Hierbei wird im unteren Drittel der Packung die Waschfliissigkeit
abgezogen, in einem Warmeaustauscher gekiihlt und unter dem Sammelboden wieder neu auf-
gegeben. Durch die niedrigere Temperatur erhoht sich die CO; Loslichkeit im Medium, was sich
positiv auf die Abscheideleistung und den Gesamtenergieverbrauch auswirkt. Andere Konzepte
ziehen Waschfliissigkeit bei unterschiedlichen Beladungen (d.h. bei unterschiedlichen Kolon-
nenhohen) ab, um die Flussigkeiten der fiir diese Beladung optimalen Regenerationsstufe zuzu-
fiihren.

Welcher Grund den Einsatz eines Sammelbodens auch immer notwendig macht, man muss sich
dariber im Klaren sein, dass dieser Einbau mit einem Druckverlust von bis zu einem Millibar

verbunden ist. Um diesen Druckverlust zu minimieren, gibt es verschiedenste Geometrien von
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Sammelbdden, auf die hier aber nicht im Detail eingegangen werden soll. Es sei hier auf ein-
schlagige Literatur und Informationen von diversen Anbietern verwiesen (z.B.: Sulzer Chemtech,
Raschig, RVTPE, Koch-Glitsch ...).

Abbildung 2-6: Sammelboden (Quelle: Koch-Glitsch)

Niederhalterost

Bei Packungskolonnen nur sehr selten notwendig, kommen Niederhalteroste vorwiegend bei
Fiillkérperkolonnen zum Einsatz. Der Sinn solcher Einbauten ist die Verhinderung eines Austra-
ges von einzelnen Fullkorperelementen. Das ist allerdings abhédngig von den Gasgeschwindigkei-
ten, den Gaseigenschaften und der Materialdichte des Fullkorpers. Wenn ein Niederhalterost
vermieden werden kann, sollte das gemacht werden, um den Druckverlust abermals gering zu

halten.

Abbildung 2-7: Niederhalteroste (Quelle: Koch-Glitsch)

Fliissigkeitsverteiler

Die Fliissigkeitsverteilung nimmt eine besonders wichtige Rolle im Abscheideprozess ein. So-
wohl bei gepackten Kolonnen als auch bei einem Sprithwascher entscheidet eine gute Fliissig-

keitsverteilung tiber das Funktionieren des ganzen Prozesses.
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Sprithwascher verteilen die Fliissigkeit, wie der Name schon sagt, iiber Spriihdiisen, welche auf-
grund der verfahrenstechnischen Auslegung ein gewisses Tropfengrofdenspektrum aufweisen
miissen, wobei neben den primaren, in den Diisen erzeugten Tropfen, auch die Sekundarzer-
stdubung bertcksichtigt wird. Diese Tropfen-Tropfen Interaktion verringert oft noch die Trop-
fengrofie, wobei zum einen zwar eine grofiere Reaktionsoberflache entsteht, andererseits die
Austragung der kleinen Tropfen beglinstigt wird, was wiederum die zur Verfligung stehende
Menge an Reaktionsmedium reduziert. Zusatzlich wird durch kleinere Tropfen der Druckverlust
im Wascher angehoben, was natiirlich vermieden werden soll. Hier ist die Erfahrung des Verfah-
renstechnikers gefragt, um einen Sprithwascher in Bezug auf diese Punkte richtig auszulegen.
Ein weiterer wichtiger Punkt bei der Diisenauslegung ist das Design der Spriihebene. Eine
Sprithebene besteht bei einem grofRen Wischer normalerweise aus einer Hauptleitung und As-
ten, welche von dieser Leitung abzweigen. In einem Wascher sind gew6hnlich drei bis fiinf
Sprithebenen angebracht. Wenn diese Ebenen nun alle gleich aufgebaut sind und in einer Flucht
nach oben montiert werden, ergeben sich starke Kanalstromungen und Ungleichmafdigkeiten
fliissig- und gasseitig. Das wiederum beeinflusst die Performance des Waschers so stark, dass
moglicherweise die ausreichende Abscheidung nicht mehr gewdahrleistet werden kann. Hier
konnen CFD Berechnungen bei der richtigen Anordnung helfen. Allerdings ist fiir diese Berech-
nung ein hohes Maf an Knowhow und Erfahrung notwendig.

Ein Flissigkeitsverteiler einer Fiillkorper- oder Packungskolonne ist ebenfalls eine kritische
Komponente im Apparat. Bei dieser Anwendung steht allerdings nur die gleichmafdige Vertei-
lung der Fliissigkeit im Vordergrund, ein Tropfenspektrum oder eine Druckverlustbetrachtung
in Bezug auf das Medium werden hier nicht berticksichtigt. Der Abstand zwischen Verteiler und
Packung sollte einen halben Meter aber nicht iiberschreiten, da ansonsten von einer Ablenkung
der tropfenden oder rinnenden Fliissigkeit ausgegangen werden muss. Dieser Umstand kann zu
einem ungleichméafiigen Auftreffen der Flissigkeit auf die Packung fithren, was natiirlich unbe-
dingt zu vermeiden ist. Aus diesem Grund werden bei Schiittungen, welche die Neigung haben,
nach einer gewissen Betriebszeit kompakter zu werden, wodurch sich die Schiitthéhe reduziert,
Fiillkorper nachgefiillt, um die urspriingliche Schiittungshohe wieder zu erreichen.

Fiir die Auswahl eines geeigneten Fliissigkeitsverteilers stehen viele verschiedene Typen und
Geometrien zur Verfligung. Die Entscheidung tiber den Typus hdangt meist vom Querschnitt der
Kolonne, vom zu verteilenden Fliissigkeitsvolumen und vom notwendigen Arbeitsbereich ab.
Jede Variante hat aufgrund dieser Parameter gewisse Vor- sowie Nachteile, und so obliegt es
dem erfahrenen Kolonnenbauer, den richtigen Fliissigkeitsverteiler auszuwéahlen. Zur Auswahl
stehen standardmaéflig Diisenverteiler, Rohrverteiler, Verteilerbdden und Rinnenverteiler. Auch
hier sei wieder auf einschlagige Literatur beziehungsweise Informationsmaterial von Verteiler-

lieferanten verwiesen.
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Abbildung 2-8: Fliissigkeitsverteiler (Quelle: Koch-Glitsch)

Tropfenabscheider

Tropfenabscheider kommen zum Einsatz, wenn durch die Art der Fliissigkeitsaufgabe und der
Gasgeschwindigkeiten nicht erwiinschter Tropfenaustrag auftritt. Tropfenaustrag ist prinzipiell
immer zu vermeiden, sei es, um den Verlust von Absorptionsmedium zu verhindern, um um-
weltrelevante Grenzwerte einzuhalten, um nachfolgende Aggregate und Bauteile zu schiitzen
(z.B.: gegen Korrosion) oder einfach gesellschaftlichen Anspriichen zu gentigen.

Bei der Auslegung von Tropfenabscheidern sind der abzuscheidende Grenztropfen, der Druck-
verlust sowie die Verschmutzungseigenschaften von Bedeutung. Das Prinzip der Tropfenab-
scheidung beruht auf der Tragheit der Fliissigkeit, welche aufgrund eines Hindernisses am Wei-
terkommen gehindert wird. Die Bauform von Tropfenabscheidern wird in erster Linie durch die
0.g. Auslegungsparameter bestimmt, wie auch aufgrund konstruktiver Details. Zur Auswahl ste-
hen Lamellen-, Drahtgestrick- und Fliehkraftabscheider, sowie Schiittungen, welche in Abschei-
deapparaten normalerweise nicht verwendet werden. Tropfenabscheider miissen zusatzlich mit
einer Splleinrichtung versehen werden, da ansonsten der mit der Zeit mitgerissene Parti-

kelstrom die Kanale des Abscheiders verstopfen kann.

Abbildung 2-9: Tropfenabscheider (Quelle: Munters GmbH)

In Abbildung 2-10 sind zur besseren Ubersicht die standardmifigen Einbauten einer Fiillkér-

per- bzw. Packungskolonne abgebildet.
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Tropfenabscheider

Fliissigkeitsverteiler

Niederhalterost

Flissigkeitssammler
bzw. Wiederverteiler

Tragrost

Abbildung 2-10: Ubersicht Kolonneneinbauten (Quelle: RVTPE GmbH)

Bei der Betrachtung der notwendigen Einbauten in einer Kolonne kann man sich leicht vorstel-
len, dass auch ohne den Einfluss der Fiillkorper oder der Packung der Druckverlust eine grofie
Rolle spielt. Die richtige Auslegung ist hier entscheidend, und ein Zeugnis der Befdahigung des

Kolonnenbauers.

2.3 MATLAB®-Programmierung

Die Firma Mathworks®, welche Matlab® vertreibt, wurde 1984 gegriindet und hat ihren Firmen-
sitz in Massachusetts in den USA. Das zweite grofde Produkt von Mathworks® ist Simulink®, wel-
ches eine grafische Programmieroberfldche fiir Simulationen von dynamischen Vorgiangen an-
bietet. Ein grof3es Einsatzgebiet von Simulink® ist die Regeltechnik, da Regelparameter dynami-
schen Vorgéingen angepasst werden miissen, was mit Simulink® sehr gut moglich ist. Dieses Pro-

grammtool wird in dieser Arbeit allerdings nicht verwendet.
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Matlab® ist eines der weltweit flihrenden mathematischen Simulations- und Berechnungstools,
welche auf eine Vielzahl von Problemen angewendet werden kann. Der Name leitet sich von
MATrix LABoratory ab, was auch das Rechenprinzip des Programms beschreibt. Matlab® ist ein
Matrix-orientiertes Tool, was die hohe Rechengeschwindigkeit des Programmes erklart. Aufder-
dem werden die Ergebnisse numerisch gefunden und nicht, wie in anderen Programmen (z.B.:
Mathematica®) analytisch geldst. Die universelle Anwendbarkeit dieses macht Matlab® auch im
vorliegenden Fall zum passenden Werkzeug fiir die Simulation. Neben dem Hauptprogramm
bietet Matlab® unterschiedlichste , Toolboxen“ an, welche fiir bestimmte Themen erstellt wur-
den, und individuell verwendet werden konnen. Eine komplette aktuelle Liste kann auf der
Mathworks® Homepage eingesehen werden. Manche Toolboxen ermdglichen statistische Be-
trachtungen, andere symbolische Berechnungen oder Kurvendiskussionen. Im Zuge dieser Ar-
beit wurden mehrere Toolboxen verwendet, unter anderem fiir Optimierungsvarianten, Glei-
chungsloser, GUI-Programmierung, Compilervorginge oder allgemeiner anderer Berechnungs-
tools.

Die Matlab® Umgebung ist textbasiert, d.h. der Code wird zeilenbasiert und nicht grafisch (wie in
manchen anderen Programmen) generiert. In der neuesten Variante kénnen manche Befehle
bereits iiber Assistenten oder Schaltflichen eingegeben werden, was die Benutzerfreundlichkeit
erhohen soll. Ungefahr alle sechs Monate wird eine aktualisierte Version herausgebracht, wobei
die urspringlichen Befehle meistens unverandert bleiben. Das macht es fast immer mdglich,
einen alteren Code in einer neuen Programmumgebung laufen zu lassen, was im Zuge dieser
Arbeit auch geschehen ist. Die letzte Version, in der diese Arbeit entstanden ist, war die Version

8.4 (R2014Db), dessen Arbeitsumgebung in Abbildung 2-11 dargestellt ist. (Mathworks, 2016)
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Abbildung 2-11: Arbeitsumgebung Matlab® R2014b
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3 Stand der Technik

CO; Vermeidungs- bzw. Abscheidetechnologien gibt es viele. In diesem Kapitel wird auf die be-

kanntesten eingegangen und diese werden kurz erldutert.

3.1 Post Combustion Verfahren

Post Combustion Verfahren zeichnen sich dadurch aus, dass sie nach dem Verbrennungsprozess
eingesetzt werden, und sozusagen eine , End-of-Pipe“ Technologie darstellen. Zum Beispiel wird
in einem konventionellen Kohlekraftwerk nach dem Kessel meist eine Staubabscheidung
(Schlauchfilter oder Elektrofilter), eine Entstickungsanlage und eine Entschwefelungsanlage
installiert (die Reihenfolge kann sich je nach eingesetztem Verfahren d&ndern). Am Ende der ge-
samten Rauchgasreinigungskette steht dann die CO, Abscheidung nach dem Post Combustion
Verfahren. Der Grund fiir die Anordnung am Schluss liegt meist an der Empfindlichkeit diverser
eingesetzter Medien oder Apparate auf andere Schadstoffe des Rauchgases (z.B.: SO, schmalert
die CO, Aufnahmekapazitat vieler Aminlésungen; NOx kann aufgrund von induzierter Degrada-
tion giftige oder korrosive Produkte erzeugen; Staub und Rufd koénnen Kolonneneinbauten ver-
stopfen). Es kann allerdings auch vorkommen, dass bei diversen Post Combustion Technologien
die Abscheidung anderer Schadstoffe integriert ist (z.B.: gemeinsame Abscheidung von SO und
CO; im Verfahren von Shell/Cansolv). In solchen Fallen erspart man sich einen Rauchgasreini-
gungsapparat in der Rauchgasnachbehandlungskette. Allerdings sind solche Technologien fiir
Nachriistungen von bereits bestehenden Kraftwerken mit entsprechender Reinigungsinfrastruk-
tur nicht gut geeignet, hier sind ,reine“ CO; Abscheidetechnologien im Vorteil

Nachfolgend wird kurz auf die Unterschiede verschiedener Moglichkeiten von Post Combustion
Verfahren eingegangen, die sich in erster Linie aufgrund ihrer eingesetzten Absorptionsmedien
unterscheiden.

Beim Verfahren wird das meist vorbehandelte Rauchgas in einem Stoffaustauschapparat (meist
eine Fiillkorper- oder Packungskolonne) mit dem Absorptionsmittel im Gegenstrom in Kontakt
gebracht. Dabei wird das im Rauchgas enthaltene CO; im oder am Medium gebunden, wodurch
eine gewiinschte Abscheidung von bis zu 90 % angestrebt wird. Das beladene Absorptionsmittel
wird in einen weiteren Apparat iiberfiihrt, bei dem meist mit erhéhter Temperatur (kann auch
mittels Druckerniedrigung erfolgen) und Strippmedium (meist Wasserdampf) das gebundene
CO2 vom Absorbens entfernt wird. Das regenerierte Medium kann dann wieder dem Abschei-
deprozess zugefiihrt werden. Das entfernte CO, wird in einem Kondensator vom Wasserdampf
getrennt und anschliefend fiir den weiteren Transport oder Speicherung komprimiert oder fiir
eine andere Nutzung konditioniert.

Eine der vergleichsweise einfachsten Varianten dieser Technologie ist die Nasswasche mit
Aminldsungen. Hierbei kann das Absorptionsmedium aus einer Losung oder einem Gemisch von
primdren, sekundiren, tertidren oder sterisch gehinderten Aminen bestehen. Das Referenz-

waschmittel stellt zurzeit eine wassrige 30 %ige Monoethanolaminlésung (MEA) dar, welches

Seite 44



sozusagen als Standard und Vergleichssubstanz fiir alle anderen Waschmedien dient. Dabei wird
die MEA-L6sung in der Desorptionskolonne mit erhéhter Temperatur (bis 130 °C) vom CO; be-
freit, und dann wieder dem Absorber bei ca. 40 °C zugefiihrt.

Mittlerweile werden in verschiedensten Forschungsprojekten unterschiedliche Varianten von
Waschmedien untersucht, wobei es immer um eine Optimierung verschiedener Einflussparame-
ter geht: Preis, Verfiigbarkeit, Korrosivitat, Sicherheit, Performance, Stabilitat, Apparatetechnik,

Umweltgefahrlichkeit sowie Energie- und Kiihlbedarf.
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Abbildung 3-1: Post Combustion Verfahren (Quelle: ZEROCO;)

Das Post Combustion Verfahren zahlt mittlerweile als die am weitesten fortgeschrittenste CO;
Reduktionstechnologie. Hier gibt es auch bereits grofdtechnische Anlagen, von denen zurzeit die
CO2 Abscheideanlage am Kraftwerksstandort Boundary Dam in Kanada die grofite darstellt
(SaskPower, 2016). Bei diesem Projekt wird ein Block (Unit 3) des dortigen Braunkohlekraft-
werks mit einer Leistung von 140 MWe dekarbonisiert, was eine Abscheideleistung von unge-
fahr 1 Mt CO; pro Jahr bedeutet. Das abgeschiedene CO; wird zum einen fiir EOR (Enhanced Oil
Recovery) Anlagen verwendet und zum anderen dem angeschlossenen Aquistore Projekt fiir die
Erforschung der unterirdischen CO; Speicherung zur Verfiigung gestellt. Somit kann hier der
gesamte CO; Prozess (Abscheidung, Transport, Nutzung bzw. Speicherung) abgebildet werden,

wodurch die CCS Technologie weiter vorangetrieben wird.
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3.2 Oxyfuel Verfahren

Der Oxyfuel Prozess benétigt keine Absorption- bzw. Desorptionskolonne um CO; abzuscheiden.
In diesem Fall wird allerdings eine Luftzerlegungsanlage vor dem Kessel geschaltet, um die Ver-
brennung mit reinem Sauerstoff durchzufiihren. Daher beinhaltet das Rauchgas vorwiegend
Wasserdampf und CO; (abgesehen von Verunreinigungen, welche im Brennstoff enthalten sind).
Nach dem Partikelabscheider wird das Rauchgas einer Entschwefelungsanlage zugefiihrt. Hier-
bei reagiert das enthaltene Schwefeldioxid mit Kalkstein (CaCO3) zu Gips (CaS0.). Das gereinigte
CO2/H20 Gemisch wird anschlieflend gekiihlt und in einem 2-Phasen-Flash gréfidtenteils ge-
trennt. Ein Teil des Rauchgases wird vor der Entschwefelung abgezweigt und dem Sauerstoff-
strom beigemengt. Gibe es diesen Recyclestrom nicht, dann entstiinden aufgrund der Verbren-
nung mit reinem Sauerstoff zu hohe Temperaturen, welche die Belastbarkeitsgrenzen des Kes-
selmaterials iiberschreiten wiirden. Durch die Beimischung des Recyclestroms wird die Tempe-

ratur im Kessel auf ein angemessenes Maf3 reduziert.

Dampfturbine Rauchgas-
Kondensator

Kohlendloxid-
Kompressor

Entschwefelung

Entstaubung

Luft Rezirkulation

(hauptsdchlich CO,
und Wasserdampf)
Kesselasche

Abbildung 3-2: Oxyfuel Verfahren (Quelle: ZEROCO:)

Auch fiir den Oxyfuel Prozess gibt es bereits Pilotanlagen, wobei die Vattenfall-Versuchsanlage
am Kraftwerksstandort ,Schwarze Pumpe“ als Beispiel dienen soll (MIT, 2016). Allerdings wur-
de diese Pilotanlage im September 2014 stillgelegt. Dennoch dient sie als Referenzprojekt, und
wird hier kurz vorgestellt.

Die Versuchsanlage hatte eine Leistung von 30 MWy, und einen Sauerstoffbedarf von 6.600
Nm?3/h. Dafiir mussten in der kryogenen Luftzerlegungsanlage 36.000 Nm3/h Luft angesaugt
werden. Im 30 MWy-Kessel wurden 41 t/h Frischdampf (25 bar/325 °C) und ca. 8.000 Nm3/h
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Rauchgas erzeugt. Dieses Rauchgas wurde einer Rauchgasentschwefelungsanlage und danach
einem Kondensator zugefiihrt. Danach wurden die restlichen 6.700 Nm?/h CO; in einer Verdich-
tereinheit auf 100 bar komprimiert.

Ein grofier Vorteil dieses Verfahrens sind die relativ geringen Wirkungsgradverluste im Ver-
gleich zum Post Combustion Prozess. Allerdings ist es schwerer, die Abscheidung nach dem
Oxyfuel Prinzip in ein bestehendes Kraftwerk nachtraglich zu implementieren, da sich aufgrund
des Strahlungsverhaltens der unterschiedlichen Brenngasatmosphdare auch das Kesselverhalten
dndert. Ebenso dndern sich die Rauchgasstrome sowohl in der Zusammensetzung, als auch im
Volumenstrom. Ob die Auslegung der urspriinglichen Anlage auch mit den neuen Parametern
funktioniert, muss jedes Mal neu tberpriift werden. Ein weiterer groféer Nachteil ist der hohe
Energiebedarf der Luftzerlegungsanlage und die grofden Mengen an Stickstoff, welche dabei an-
fallen. Es gibt also noch etliche Probleme zu l6sen, damit diese Technologie (wie auch die ande-

ren Abscheideverfahren) marktreif wird.

3.3 IGCC Verfahren

Pre-Combustion (oder IGCC) beschreibt ein Verfahren, bei dem der Brennstoff nicht direkt ver-
brannt, sondern mit Sauerstoff und Wasserdampf unter Druck vergast wird. Der notwendige
Sauerstoff wird mit Hilfe einer Luftzerlegungsanlage erzeugt. Bei der Vergasung entsteht ein
Gasgemisch von H; und CO, welches in einem Shift-Reaktor in Wasserdampfatmosphare zu CO;
oxidiert wird (CO + H20 — CO: + Hz), wobei wiederum H: entsteht. Das CO; wird mittels physi-
kalischer Wasche abgeschieden, so dass nur mehr ein H,-Strom weitergeleitet wird. Dieser wird
mit Luft in einer Gasturbine verbrannt. Die Abwarme der Gasturbine wird dazu verwendet,
Dampf zu erzeugen, welcher eine Dampfturbine antreibt. Auf diese Weise ist ein hocheffizientes
GuD-Kraftwerk mit einem hohen Wirkungsgrad moglich, welches fast kein CO; als Rauchgas-
komponente aufweist.

co,

Wasserdampf
= und Luft
Elektrische "?\
Arbeit = \\

Ent-
Dampf  Schwe-

Vergaser 1 felung

Entstaubung
oder Filter

Y - 1 Kondensator
Brennstoft £ R - /J

Stickstoff L N
1

Elektrische
Arbeit =7

Shift- Absorber
Reaktor  Schwefel o
(fitissig)y |

{ i:leu:rizitat_@

Abhitze-

Gasturbine damplerzeuger

@ sevcaran »

Luft Sauerstoff

Luftzerlegung

Abbildung 3-3: Pre-cumbustion Verfahren (Quelle: ZEROCO:)
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RWE wollte in Hiirth-Knapsack ein IGCC-CCS-Kraftwerk mit einer Nettoleistung von 320 MW bis
2014/15 bauen. Aufierdem beinhaltete dieses Projekt eine 530 km lange Pipeline, mit der das
abgeschiedene CO; nach Norddeutschland zu einem geeigneten Speicher hatte transportiert
werden sollen. Die Kosten dieses Projekts hatten schitzungsweise zwei Milliarden Euro betra-
gen, wobei sich RWE und diverse Férderungsgesellschaften die Summe geteilt hatten. Allerdings
blockierten rechtliche Rahmenbedingungen dieses Vorhaben (z.B.: deutsches CO, Speicherge-
setz), weshalb eine Realisierung nicht méglich war. (RWE, 2016)

Vorteil dieser Art der CO.-Verminderung ist eindeutig der hochste Kraftwerkswirkungsgrad.
Auflerdem besteht durch die Brennstoffvergasung noch die Moéglichkeit andere Produkte zu
generieren, anstatt das Synthesegas fiir die Stromproduktion zu verbrennen. Dabei bestiinde die
Moglichkeit der Treibstoff-, oder Methanolproduktion sowie der H;-Auskopplung. Der grofie
Nachteil dieser Technologie besteht darin, dass nur neue Kraftwerke diese Variante der CO»-
Abtrennung nutzen kénnen, und bereits bestehende nicht mehr nachgeriistet werden konnen.
Daher ist der Anwendungsbereich relativ eingeschrankt, was aber nicht bedeutet, dass an dieser

Moglichkeit nicht geforscht wird.

3.4 Carbonate Looping

Das Carbonate oder Calcium Looping Verfahren beschreibt wie die Technologie des Kalkbren-
nens flir die CO, Abscheidung genutzt wird. Hierbei handelt es sich um ein modifiziertes Post
Combustion Verfahren, welches in Wirbelschichtkesseln CaO und CaCOs karbonisiert bzw. kalzi-
niert. Da diese Prozesse bei sehr hohen Temperaturen stattfinden (600 - 900 °C) besteht die
Moglichkeit Dampf von hoher Qualitiat auszukoppeln, was den Wirkungsgrad des Gesamtkraft-

werks positiv beeinflusst.

Flue gas without CO, to
C0; compression
Make-up
CaCOs - CaCo,
CARBONATOR p———
= F Fuel
T=650°C
Ca0
Flue gas from Ash‘and Oxygen
power plant deactivated
material

Abbildung 3-4: Carbonate Looping Verfahren (Quelle: TU Darmstadt)
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Am ,Institut fiir Verfahrenstechnik und Dampfkesselwesen” der Universitit Stuttgart befindet
sich zum Beispiel eine Carbonate Looping Anlage im Technikumsmaf3stab. Auch diese Technolo-

gie wird also erforscht, und kénnte den Energiebedarf der COz-Abscheidung deutlich senken.

3.5 Chemical Looping

Chemical Looping beschreibt eine etwas verdnderte Variante des Oxyfuel Verfahrens. Auch hier
wird der Brennstoff mit reinem Sauerstoff verbrannt, wobei allerdings keine kryogene Luftzer-
legungsanlage vorgeschaltet ist. Der Sauerstofftransport basiert auf der Oxidation und Redukti-
on von Metallen. Die Reaktoren sind Wirbelschichtreaktoren, auch das ist ein Unterschied zur
Oxyfuel Anlage.

Bei dieser Variante beinhaltet das Rauchgas wiederum nur ein Gemisch aus CO; und HO, wel-

ches durch Auskondensieren des Wassers sehr leicht getrennt werden kann.

steam ==

E
1ok Fuel
Alr Reactor M- X 4 Reactor

o F A
Y.r

2.

E.

M : Metal
¢ MO : Metal Oxide

Alr
Abbildung 3-5: Chemical Looping Combustion Verfahren (Quelle: Nakashima et al, 2012)

Auch wenn dieses Verfahren noch am Anfang seiner Entwicklung steht, gibt es doch bereits klei-
ne Laboranlagen, die sich mit diesem Thema befassen. Eine dieser Systeme steht auf der TU-
Wien und wird vom ,Institut fiir Verfahrenstechnik, Umwelttechnik und technische Biowissen-
schaften” betreut (TU Wien, 2016).
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3.6 Membranverfahren

Membrane werden in der Erforschung der COz-Vermeidung auf drei Wegen untersucht: fiir Luft-
zerlegungs- und Rauchgastrennungsmembran, sowie fiir Membrankontaktoren.

Luftzerlegungsmembrane sollen die Sauerstoffversorgung fiir Oxyfuel Prozesse gilinstiger und
energieextensiver gestalten. Da bei der bisher eingesetzten kryogenen Luftzerlegung ein hoher
Energieeinsatz notwendig ist, stellt diese neue Form der Lufttrennung eine wirkungsvolle Vari-
ante dar, um die Wirkungsgradverluste eines Oxyfuel Prozesses zu minimieren.

Rauchgaszerlegungsmembrane dienen dazu, das im Rauchgas enthaltene CO; so weit wie mog-
lich von den restlichen Gaskomponenten zu trennen. Da hier aber sehr grofe Membranoberfla-
chen notwendig sind, wird derzeit vor allem versucht, die Haltbarkeit und die Kosten der Memb-
ran zu optimieren. Aufderdem werden unterschiedliche Tragersubstanzen in die Membran ein-
gebracht, welche den Durchgang durch die Membran begiinstigen soll. Als Materialien fiir dieses
Verfahren werden zurzeit Aminlésungen und lonische Flissigkeiten untersucht.

Membrankontaktoren trennen den Rauchgasraum vom Absorptionsraum, welcher von einer
Absorptionslosung durchspiilt wird. Dabei handelt es sich derzeit noch um MEA oder anderen

Aminlésungen, welche die durch die Membran diffundierenden CO2-Molekiile absorbiert.

CO, rich gas

aﬁ-_.:&-
SR
\ ¢
\‘.. \'.'.a

Other gases

Abbildung 3-6: Membranverfahren (Quelle: APEC, 2012)

3.7 Kryogene Verfahren

Ein gdnzlich anderes Verfahren stellt die sogenannte CCC (Cryogenic Carbon Capture) Technolo-
gie dar. Hierbei wird das getrocknete Rauchgas mittels isobarer Abkiihlung in seine Bestandteile
zerlegt, wobei sich die Gasbestandteile durch Resublimierung auf unterschiedlichen Tempera-

turniveaus voneinander trennen. CO; resublimiert beispielsweise bei ungefihr -140 °C.
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Abbildung 3-7: Kryogene CO; Abscheidung (Quelle: SES Innovation)

Die grofdten zurzeit getesteten Anlagen haben eine Abscheidekapazitit von 1 t CO; pro Tag. Die-
se Anlagen sind Containerlosungen und daher auf Mobilitat ausgelegt. Mittlerweile gibt es be-
reits Plane diverser Firmen, stationdre Anlagen fiir 5 MWe zu errichten, um hier den nichsten

Upscaling Schritt zu machen (SES Innovation, 2016).

3.8 Andere Verfahren

Eine komplett andere Variante der CO2 Abscheidung ist die Algenzucht. Hierbei wird das zuvor
entschwefelte Rauchgas durch die in einer wassrigen Losung schwimmenden Mikroalgen gelei-
tet. Der natiirliche Abbau von CO; ist die Grundlage dieses Verfahrens. Die entstehende Biomas-

se kann anschliefRend z.B.: fiir die Produktion von Biotreibstoffen verwendet werden.

y v w5

Zufohrung von Luft Zu-und Ableitung
zwecks Durchmischung der Algensuspension

Photobioreaktion Anreicherung der Algensuspension mit CO;
innerhalb des Gewiichshauses aus Rauchgas auBerhalb des Gewiichshauses

Abbildung 3-8: CO: Abscheidung mit Algen (Quelle: RWE, 2008)

Gegebenfalls
Ernte

Am Kraftwerk Niederaufiem gibt es bereits eine Pilotanlage von RWE, welche pro Jahr bis zu 12
Tonnen CO; abtrennen und 6 Tonnen Biomasse produzieren kann. Allerdings hat diese Art der

Rauchgasreinigung enormen Platzbedarf, was eine grofdtechnische Anwendung erschwert.
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4 Versuchsanlagen

In diesem Kapitel werden die beiden Versuchsanlagen vorgestellt, welche im Zuge der Arbeit
ausgelegt, aufgebaut und in Betrieb genommen werden. Die Versuchsergebnisse der Anlagen
werden verwendet, um genauere Kenntnisse iiber den Unterschied der CO; Abscheidung zwi-
schen einer Packungskolonne und einem Sprithwascher zu erlangen. AufRerdem werden die Er-

gebnisse filir die Validierung der Simulationsergebnisse genutzt.

4.1 Spriihwdscher

Die Untersuchung der Eignung eines Sprithwaschers fiir die CO2-Abscheidung wird im Techni-
kum der Montanuniversitat Leoben durchgefiihrt. Aufgrund vorheriger Forschungsprojekte sind
bereits ein Sprithwascher und die entsprechende Infrastruktur im Technikum vorhanden, aller-
dings ist dieser Wascher bisher nur fiir SO,-Abscheideversuche verwendet worden. Um auch den
CO2-Abscheideprozess darstellen zu konnen, ist die Anlage entsprechend angepasst und erwei-
tert worden. Durch den Umzug des Technikums in ein neues Gebdude wurde die Gelegenheit

genutzt, um auch den Absorptionsteil komplett neu zu konzipieren und zu verbessern.

iJ‘-ﬁ:M;;}\
"3 I Geblase

Absorberkolonne { i
1 Gasmischstrecke
g
Desorberkolonne
Absorbersumpf ,Jl
Desorbersumpf

Abbildung 4-1: COz-Abscheideversuchsanlage Montanuniversitat Leoben

Da die Versuchsanlage in das Gebdude sozusagen integriert ist (erstreckt sich tiber mehrere

Ebenen) ist eine schematische Zeichnung die beste Moglichkeit, die Gesamtanlage abzubilden.
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4.1.1 Prozessbeschreibung

Analog zu einer herkdmmlichen CO,-Abscheideanlage besteht auch dieser Versuchsstand aus
einem Absorptions- und einem Desorptionsteil. Aufgrund der rdumlichen Gegebenheiten im
Technikum ist die Hohe begrenzt, was eine unzureichende Abscheideleistung bedingt. Dennoch
ist es moglich einen kompletten Abscheideprozess abzubilden, indem die Beladungen der Fliis-
sigkeiten genau eingestellt werden, und dadurch der komplette Absorber in Stufen dargestellt
wird. Aufgrund hoherer Gasgeschwindigkeiten und geringerer Austauschflache liegt die Vermu-
tung nahe, dass die Absorptionszone eines CO,-Sprithwaschers grofier als die eines Packungs-
waschers sein muss. Diese Vermutung wird auch in den Experimenten bestatigt. Auch wenn bei
den Versuchen gewisse Kompromisse eingegangen werden miissen, sind die Ergebnisse den-
noch von hoher Qualitdt, und koénnen fiir eine Abschitzung eines grofdtechnischen Waschers

herangezogen werden.

Der Absorptionsteil wird mit einem synthetischen Rauchgas, welches N3, 02, CO2 und wenn ge-
wiinscht, auch SO; in genau einstellbaren Konzentrationen enthalt, beschickt. Die Gasgehalte
sind an typische Rauchgasdaten angelehnt, wodurch ein guter Vergleich mit Anlagen, welche an
Kraftwerksstandorten lokalisiert sind, gegeben ist. Verunreinigungen, welche in realen Gasen
vorkommen (Flugasche, Staub, Spurengase ...) kdnnen in der Anlage nicht abgebildet werden.
Die Gasbestandteile werden mittels Massendurchflussregler in eine Gasmischstrecke aufgege-
ben, in der sich das Gas homogen vermengen kann. Eine Konzentrationsmessung am Absorbe-
reintritt sorgt fiir die notwendige Riickmeldung in der Regelstrecke, wodurch die Gaszufithrung
eingestellt werden kann. Das Gas wird mit Hilfe eines FU-gesteuerten Hochleistungsgeblases
durch den Absorber geleitet. Eine Volumenstrommessung regelt die Umlauf-Frequenz des Ge-
blases. Da bei dieser Anlage relativ grofle Gasmengen behandelt werden (im Normalbetrieb ca.
250 m3/h) wiirde ein einmaliger Gasdurchlauf nicht praktikabel sein. Das Gas wird aus Gasfla-
schen entnommen, welche bei einem einmaligen Durchlauf schnell entleert werden wiirden. Aus
diesem Grund wird das zu behandelnde Gas im Kreis gefiihrt. Vorerst besteht das Gas nur aus
Umgebungsluft, wird aber durch Zugabe von N, und CO; auf die gewlinschten Konzentrationen
gebracht. Der N-Gehalt dndert sich im laufenden Betrieb durch die Rezirkulation des Gases nur
minimal, weswegen gering nachdosiert werden muss (ein kleiner Teil geht im Prozess durch die
physikalische Loslichkeit von N2 im Waschmedium verloren, da es an anderer Stelle wieder aus-
gast). Das absorbierte CO, kann auf zwei Arten oder kombiniert wieder hinzugefiigt werden:
entweder iiber eine Dosierung mittels Gasflaschen und Massendurchflussregler, oder durch die
Riickfiihrung des im Desorber frei gewordenen CO,. Normalerweise wird nur ein Teil riickge-
fiihrt, und der restliche Anteil liber Gasflaschen ausgeglichen. Diese Kombination ist ein guter
Kompromiss beziiglich geringem CO-Verbrauch und guter sowie genauer Regelung.

Das zu behandelnde Gas tritt am Boden in die Absorberkolonne ein und tritt am Kopf liber einen

Tropfenabscheider wieder aus. Im Sprithwascher gibt es drei Sprithebenen, welche aufgrund des
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geringen Durchmessers nur aus einer Diise bestehen. Ein Teil des Gases wird abgezogen und
online analysiert.

Die mit CO; beladene Fliissigkeit (als Absorptionsmedium wurde 30 %ige MEA Lésung verwen-
det) lauft in einen Zwischenbehélter, aus dem sie zu einem Plattenwarmeiibertrager gefiihrt
wird. Hier wird die Warme der regenerierten Fliissigkeit auf die beladene tibergeben. Das aufge-
heizte beladene Medium tritt dann am Kopf in die Desorberkolonne ein, von wo aus sie durch
eine Fillkérperschiittung in den Desorbersumpf rieselt. Im Desobersumpf befindet sich ein
elektrischer Heizstab, der die Flissigkeit auftheizt und mittels Verdampfung den fiir die Regene-
ration notwendigen Strippdampf erzeugt. Dieser Strippdampf steigt in der Kolonne auf und be-
fordert das ausgetriebene CO2 aus dem Desorber. In einem Kondensator wird der Wasserdampf
kondensiert und in den Prozess riickgefiihrt. Das CO; tritt nun entweder iiber Dach in die Atmo-
sphare aus, oder wird, wie bereits erwahnt, teilweise oder ganz dem zu behandelnden Gas in der
Gasmischstrecke wieder beigefiigt.

Die regenerierte Fliissigkeit tritt am Boden des Desorbers aus, und wird iiber den Hauptwarme-
raustauscher zu einem kleineren Warmeiibertrager geleitet, bei welchen mit Kiihlwasser eine
gewlinschte Temperatur eingestellt werden kann. Das gekiihlte und regenerierte Medium wird
dann wieder iiber eine oder mehrere Spriihdiisen in den Absorber geleitet.

Durch das Rezirkulieren des synthetischen Rauchgases und das anndhernd vollstindige Kon-
densieren des Wasserdampfs beim Desorber, sind die Wasser- und die CO»-Bilanz gut be-
herrschbar. Auch kénnen sehr einfach und schnell unterschiedliche typische Rauchgase abgebil-
det und untersucht werden (Stein- oder Braunkohle, Gas, Erdél ...). Die gute Regelbarkeit und
die hoch aufgeldste Instrumentierung erlauben umfassende und genaue Untersuchungen dieses

Prozesses.

4.1.2 Technische Daten

Der Sprithwdscher an der Montanuniversitdt Leoben besteht im Wesentlichen aus den beiden
Hauptkomponenten Absorber und Desorber. Die zugehorigen Anlagenteile (Pumpen, Warme-
tibertrager, Simpfe, Geblase ...) ergeben sich aufgrund der Auslegung dieser beiden Anlagenteile.
Beispielsweise wird durch die Dimensionierung der Absorberkolonne die mogliche Menge an zu
behandelndem Gas vorgegeben. Dies wiederum bestimmt die Leistung des Geblases sowie die
Umlaufmenge der Absorptionsfliissigkeit. Davon abhangig ist wieder die Gréf3e der Warmeiiber-
trager wie auch die Leistung des Reboiler Heizstabes.

Daher wird in Tabelle 4-1 nur die Dimension dieser Hauptkomponenten dargestellt.
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Tabelle 4-1: Spriihwdscher Dimensionen

Absorber Desorber
Durchmesser innen [mm] 150 214
Reaktionshohe [m] 3,5 3,0
Diisentyp Full Jet 1530
Fullkorpertyp Pall Ringe 25mm

Beziiglich der Parameter der anderen Komponenten sei auf diverse Veroffentlichungen verwie-
sen, welche im Laufe dieser Dissertation entstanden sind (Koller et al, 2011; Trofaier, 2010;
Fellner, 2014).
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Abbildung 4-2: Sauter-Durchmesser der verwendeten Diise (Quelle: Baumann, 2007)

In Abbildung 4-2 ist der Sauterdurchmesser ds; der verwendeten Diise in Abhdngigkeit vom
Diisenvordruck aufgetragen. Der Sauterdurchmesser gibt den mittleren Tropfchendurchmesser
an, der sich ergeben wiirde, wenn man das gesamte Volumen der Tropfen in gleich grofie Kugeln
aufteilen wiirde, deren summierte Oberflache gleich grofd wire, wie die summierte Oberflache
aller (realen) Tropfen. Das bedeutet, aufgrund der Tropfengréfienverteilung, die man messen
kann und dem Volumenstrom, der bei einem gewissen Vordruck durch die Diise stromt, ist es
moglich, einen leicht vergleichbaren Wert zu berechnen. Ein grofler Sauterdurchmesser bedeu-

tet grofde Tropfen, ein kleiner, geringere Tropfengrofie.
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4.2 Packungskolonne

Am Standort Diirnrohr in Niederdsterreich wird ein Steinkohlekraftwerk von EVN mit einer
Leistung von 352 MW, betrieben. Aufgrund einer Industriekooperation zwischen EVN AG und
ANDRITZ AG (vormals AE&E GmbH&Co KG) konnte an diesem Standort eine Versuchsanlage fiir
COz-Abscheidung im Jahre 2009 errichtet werden, welche 2010 in Betrieb genommen wurde. Im
Zuge mehrerer Bachelor-, Master- und Doktorarbeiten wurden und werden Versuche an dieser
Anlage mit unterschiedlichen Absorptionsmedien durchgefiihrt und die Ergebnisse in diversen

Fachjournalen und Konferenzen veroffentlicht (z.B.: Koller, Posch, 2011; Kinger et al., 2013; Ra-

bensteiner et al.,, 2014; Rabensteiner et al. 2015).

Kompressorstation

CO2 Abscheideeinheit

Warte

Abbildung 4-3: CO: Abscheideversuchsanlage in Diirnrohr (CO;SEPPL)

Abbildung 4-3 zeigt ein Foto der Versuchsanlage am Standort Diirnrohr. Zu sehen ist neben der
Abscheideeinheit (Turm) und der Warte (blauer Container) auch der Kompressionsteil der An-
lage (weifser Wiirfel), welcher als Option der CO, Abscheideeinheit nachgeschaltet werden kann.
Durch die Erweiterung um eine Kompressorstation kann das abgeschiedene CO; in Gasflaschen
abgefiillt werden und die erreichbaren Qualititen iiberpriift werden. Auferdem werden auf die-

se Weise Erfahrungen im kombinierten Betrieb Desorber - Kompressor erhalten.
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4.2.1 Prozessbeschreibung

Die Versuchsanlage ist konzipiert, um einen geringen Teilstrom des Kraftwerksrauchgases nach
der Entschwefelung und Entstickung weiter zu behandeln. Das Abscheideprinzip beruht auf der
chemischen Absorption des CO; mithilfe von fliissigen Absorbentien. Die Hauptbereiche der An-
lage bestehen aus einem Vorwéscher, der Absorptions- und Desorptionseinheit, sowie eines CO2-

Kompressionsmoduls inklusive Abfiillstation fiir Druckgasflaschen.
Im Nachfolgenden soll der Prozess anhand des Rauchgasweges erlautert werden.

Nach dem Saugzuggeblidse des Kraftwerks ist eine Leitung angebracht, durch welche das zu be-
handelnde Rauchgas in die Versuchsanlage gelangen kann. Das Rohr ist begleitbeheizt, um einer
unbeabsichtigten Kondensation und entsprechenden Schiaden vorzubeugen. Ein Gebldse saugt
das warme Rauchgas durch einen Staubfilter, welcher Flugasche oder anderen Staub entfernt.
Dieser Apparateteil kann auch iiber einen Bypass umgangen werden, sei es fiir Reparaturzwecke
oder fiir die Bestimmung vom Einfluss von Verunreinigungen auf die Anlagenperformance. Das
Geblase transportiert das normalerweise gefilterte Gas zu einem Plattenwarmeiibertrager, mit
dem die gewiinschte Rauchgastemperatur mit Kithlwasser eingestellt werden kann. Gleichzeitig
kondensiert im Warmeaustauscher die im Gas enthaltene Feuchtigkeit, welche als eine leicht
saure Fliissigkeit im nachfolgenden Phasentrenner aus dem Prozess entfernt wird. Bei den meis-
ten anderen Versuchsanlagen erfolgt die Kondensation und Temperatureinstellung in einem SO,
Vorwascher, worauf hier bewusst verzichtet wurde. Zum einen wiirde sich dadurch die Menge
des im Vorwascher umgewalzten Waschwassers erhohen, welches kontinuierlich abgezogen
werden miisste, zum anderen wiirde der Sdureeintrag einen héheren Neutralisationsverbrauch
bedingen (meistens durch Einbringung von NaOH- oder NaHCO3-Losung). Durch die separate
Abtrennung des Kondenswassers kann der Vorwdascher stabiler und einfacher betrieben wer-
den. Aufderdem besteht die Mdglichkeit, den Vorwascher ebenfalls iiber einen Bypass zu umge-
hen. Daher ist eine separate Temperatureinstellung in diesem Betriebsfall die einzige Variante,
die gewtlinschte Temperatur zu erreichen.

Wie schon erwahnt, wird das Rauchgas normalerweise in einen SO, Vorwéscher eingeleitet, um
das im Gas enthaltene Rest-SO; vor der CO; Absorption zu entfernen. Bei Aminlésungen, welche
die Standardmedien fiir diese Art von Abscheidung darstellen, bilden sich durch Reaktionen mit
SO, Abbauprodukte, welche sowohl die Performance der Anlage als auch die Emissionen negativ
beeinflussen konnen. Aus diesem Grund wird mittels eines NaOH-Waschers das Gas vollstandig
von SO; befreit.

Nach der Vorbehandlung (Staubfiltration, Kiihlung, SO, Abscheidung) tritt das Gas in die CO;
Absorberkolonne ein. Im Gegenstrom zur Absorptionsfliissigkeit wird das Gas von unten nach
oben durch eine Packung geleitet, welche die Austauschoberfliche fiir die Reaktion zwischen
Gas- und Fliissigphase erhoht. Uber der Absorptionseinheit befindet sich eine Waschstufe, wel-

che mit Deionat beaufschlagt wird, das im Kreis gepumpt wird. Der Sinn dieser Waschstufe ist
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die Verringerung von Emissionen und in erster Linie das Abkiihlen des behandelten Gases. Im
Zuge der CO; Absorption werden die Medien aufgrund der Absorptionsenthalpie aufgewarmt.
Da das gereinigte Gas mit Wasser gesattigt die Absorptionsstufe verldsst, wiirde immer mehr
Wasser verloren gehen, was die Absorptionsmittelkonzentration verdndern wiirde. Um das zu
vermeiden, wird das den Absorber verlassende Gas anndhernd auf die Eintrittstemperatur ab-
gekiihlt, wobei die Sattigung aufgrund unterschiedlicher Druckniveaus beim Ein- und Austritt
der Kolonne berticksichtigt werden muss. In Abhéngigkeit des Druckverlustes in der Kolonne,
welcher von den Prozessbedingungen abhangig ist, ist die Austrittstemperatur ein wenig héher
(z.B.: Eintritt: 40 °C; Austritt: 42 °C). Das in der Waschstufe entstehende Kondenswasser wird
liber einen Siphon wieder in den Absorptionsprozess riickgefiihrt. Uber einen Tropfenabschei-
der verlasst das gereinigte Rauchgas dann den Prozess.

Die aufgeladene Flissigkeit wird aus dem Absorbersumpf iiber einen Warmeiibertrager in die
Desorberkolonne geleitet. Im Warmeaustauscher findet eine Warmeiibertragung von der rege-
nerierten zur aufgeladenen Fliissigkeit statt, wodurch sich die aufgeladene Fliissigkeit auf ca.
110 °C (abhéngig von den Prozessbedingungen und eingesetzten Medien) aufheizt. Die heifde
Fliissigkeit tritt am Kopf in die Desorberkolonne ein, von wo sie durch eine Packung nach unten
in den Sumpf rieselt. Im Sumpf ist ein elektrischer Heizstab installiert, der die Fliissigkeit auf
Verdampfungstemperatur bringt, welche vom vorherrschenden Druck in der Kolonne abhingig
ist. Im Normalbetrieb wird der Desorber mit 1 barii betrieben, wodurch sich eine Temperatur im
Sumpf von ca. 120 °C ergibt. Aufgrund der unterschiedlichen Dampfdriicke der Komponenten
der Absorptionsmedien, wird bei dieser Temperatur vorrangig Wasser verdampft, welches als
Strippdampf in der Kolonne aufsteigt. Die Temperatur und die Verringerung des CO-
Partialdrucks aufgrund des Strippmediums bewirken die Austreibung von CO>, welches mit dem
Dampf durch eine Waschstufe und einem Tropfenabscheider die Desorberkolonne verlasst. In
einem nachfolgenden Kondensator wird das Gasgemisch auf die geringstmdégliche Temperatur
abgekiihlt, um an dieser Stelle den Wasserverlust zu minimieren. Je nach Witterungsbedingun-
gen kann eine Temperatur bis zu 18 °C oder weniger erreicht werden. Die Sattigung bei dieser
Temperatur und dem vorhandenen Uberdruck sorgt dafiir, dass sehr wenig Wasser verloren
geht. Die Wasserbilanz kann noétigenfalls mit Hilfe der Waschstufe des Absorbers wieder ausge-
glichen werden. Das Kondenswasser wird tliber einen Siphon wieder in das System riickgefiihrt.
Die heif3e und regenerierte Fliissigkeit wird aus dem Sumpf des Desorbers abgezogen und iiber
den Hauptwdirmeiibertriager einem weiteren Warmeaustauscher zugefiihrt. Beim Hauptwar-
meaustauscher erfolgt der Warmeiibergang auf das kalte, beladene Medium, beim folgenden
kleineren Warmeaustauscher wird die Fliissigkeit mit Kithlwasser auf eine gewiinschte Tempe-
ratur eingestellt. Danach kann das Medium wieder am Kopf des Absorbers aufgegeben werden.
Das vom Wasserdampf weitgehend befreite CO; kann nun entweder in die Atmosphare entlas-
sen werden, oder wenn gewiinscht der Kompressions- und Flaschenabfiillstation zugefiihrt
werden. In diesem Modul wird das CO; zundchst in einem zweistufigen Kompressor auf 17 bar

verdichtet. Das dabei entstehende Kondenswasser wird entfernt und abgefiihrt. Das noch immer
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feuchte Gas wird iiber einen Membrantrockner geleitet, um auch den letzten Rest Feuchtigkeit
aus dem CO,-Strom zu entfernen. Uber einen Kolbenkompressor wird das trockene CO; weiter

verdichtet und im iiberkritischen Zustand in Gasflaschen abgefiillt.

4.2.2 Technische Daten

Im Folgenden werden tabellarisch die geometrischen Daten der Abscheideeinheit dargestellt.
Charakteristisch sind in erster Linie die Packungsparameter, da diese Werte die weiteren Pro-
zessparameter (wie z.B.: maximaler Gasvolumenstrom, Abscheideeigenschaften und dement-

sprechende Liquid to Gas Ratio, ...) sehr stark beeinflussen und einschranken.

Tabelle 4-2: Packungsparameter der Abscheideeinheit

Absorber Desorber
Vorwdscher Absorber Desorber
Waschstufe Waschstufe
Durchmesser innen [mm] 150 150 150 100 100
Packungshohe [m] 2 12 2 8 2
Packungstyp RSP 200X RSP 250 RSP 200X RSP 250 RSP 200X

Die Raschig Super-Pak 250, welche sowohl in der Absorber- als auch in der Desorbereinheit
verbaut ist, gibt den maximal méglichen Gasvolumenstrom vor. Wie in Abbildung 4-4 ersichtlich,

ist die Raschig Super-Pak 200X fiir h6here Gasbelastungen ausgelegt.

Test System: Cyclohexane/n-Heptane; p = 0.33 bar Test System: Cyclohexane/n-Heptane; p = 0.33 bar

1000 I i T ] 10.0 1000 i i T 10.0
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800 ] 80 _ 800 80 _
1], € ;' g
700 705 700 70 E
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E HETP i al E a
o 500 - 5.0 g o 500 50 2

[ — } ~ HETP
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w w
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a Fs-Factor, Pa®® Fs-Factor, Pa%®

Abbildung 4-4: Druckverlusts- und HETP-Diagramme der eingesetzten Packungen: a) Raschig
Super-Pak 200 X; b) Raschig Super-Pak 250, (Quelle: Raschig Bulletin 501)

Aufgrund des Druckverlustes der Raschig Super-Pak 250 kénnen in der Versuchsanlage fiir die
ganze Packungshéhe (12 m) nur Gasvolumenstréme bis ca. 120 m3/h (2 F-Faktor 2 Pa®5) reali-
siert werden. Bei hoheren Gasgeschwindigkeiten wird die vorhandene Geblaseleistung tiber-

schritten.
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Folgende Prozessparameter konnen beim CO,SEPPL variiert werden:

Tabelle 4-3: Prozessparameter der Abscheideeinheit

Min Max Standard
F-Faktor [Pa%5] 0,8 2 1,5
L/G Verhiltnis [1/m?] 1,5 5* 2,5-3,5
Packungshohe [m] 3 12 12
Eintrittstemperatur Gas [°C] 25 55 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 25 60 40
Desorber Druck [bar] 1 3 2

*) Es konnen auch hohere L/G Verhéltnisse eingestellt werden, allerdings miisste man dazu den

F-Faktor herabsetzen. Fiir Versuche mit MEA ist ein L/G Verhiltnis iber 5 1/m? nicht realistisch.

Daher besteht auch keine Notwendigkeit, geringe F-Faktoren einzustellen, um das L/G Verhalt-

nis zu erhohen.
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5 Versuchsergebnisse

Auch wenn der Fokus dieser Arbeit nicht auf praktischen Versuchsergebnissen der Anlagen liegt,
so soll hier doch ein kleiner Einblick in einige Resultate der Experimente gegeben werden. Fiir
eine genauere Betrachtung der Versuchsergebnisse sei auf Veroffentlichungen auf Konferenzen
oder Fachjournalen verwiesen (z.B.: Koller et al,, 2011; Posch, 2013; Fellner, 2014; Rabenstei-
ner etal, 2014).

Vorerst wird allerdings im nachsten Kapitel auf die Analysemethode in Bezug auf die CO Bela-

dungsbestimmung der Absorptionsfliissigkeit eingegangen.

5.1 Analyse der Beladung

Aufgrund verschiedener Varianten in Bezug auf die Analyse der COz-Beladung von Aminlésun-
gen soll hier eine Ubersicht gegeben werden, welche Methoden im Zuge dieser Dissertation bei
ANDRITZ AG untersucht werden.

Mit Hilfe der erhaltenen Versuchsergebnisse und Erfahrungen kann eine Entscheidung getroffen
werden, welche (Labor-)Analysemethode fiir prazise Beladungsmessungen herangezogen wer-

den kann.

5.1.1 Probenvorbereitung

Die Proben, welche mit den verschiedenen Analysevarianten untersucht werden, werden im
Labor hergestellt. Aus diesem Grund handelt es sich bei den Ergebnissen ,nur” um Laborresulta-
te, wobei allerdings die Aussagekraft dieser Untersuchungen auch auf Feldversuche iibertragen

werden kann.
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Folgende Proben werden hergestellt (0 = unbeladen; max/2 = halb beladen; max = voll bela-

den):

Tabelle 5-1: Einwaagen und Konzentrationen der Proben

H:Odeion. [g] 100 % MEA [g] 68 % PIP [g] Konzentration  bermer-
berechnet [%]  kungen
MEA 20 % (0) 800,43 199,37 19,94
MEA 20 % (max/2) 800,43 199,37 19,94
MEA 20 % (max) 800,43 199,37 19,94
MEA 30 % (0) 700,19 301,57 30,10
MEA 30 % (max/2) 700,19 301,57 30,10
MEA 30 % (max) 700,19 301,57 30,10
MEA 40 % (0) 600,15 400,54 40,03
MEA 40 % (max/2) 600,15 400,54 40,03
MEA 40 % (max) 600,15 400,54 40,03
PIP 25 % (0) 190,01 112,07 25,23 *
PIP 25 % (max/2) 190,01 112,07 25,23 *
PIP 25 % (max) 190,01 112,07 25,23 *
PIP 35 % (0) 145,25 154,83 35,09 *
PIP 35 % (max/2) 145,25 154,83 35,09 *
PIP 35 % (max) 145,25 154,83 35,09 *

*) 68 %iges Piperazin ist gefroren, tatsachliche Konzentration erst durch Analyse bestimmbar

Die Beladung der Proben erfolgt mit 100 %igem CO, welches mit Hilfe von Gaswaschflaschen

durch die Losungen geleitet wird. Nach anfinglicher Warmeentwicklung kann ein Abnehmen

der Temperatur beobachtet werden, und nach ca. 20 mintitigem Durchstromen der Fliissigkeit

wird davon ausgegangen, dass die Losung mit CO; voll beladen ist. Fiir die Herstellung der halb

beladenen Proben wird eine voll beladene Probe 50/50 mit einer unbeladenen Probe gemischt.
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5.1.2 Variante 1: Titrationskurven

Bei der Beladungsbestimmung anhand von Titrationskurven besteht die Moglichkeit, gleichzei-
tig die Aminkonzentration und bei MEA-L6sungen auch die CO2-Beladung zu bestimmen. Zudem
koénnen iiber diese Analysemethode fiir unterschiedliche Proben die Aquivalenzpunkte be-
stimmt werden, was die Auswahl eines geeigneten Farbindikators fiir andere Analyseverfahren

erleichtert.
Methode

Da es sich bei dieser Methode um eine instrumentelle handelt, werden die Versuche im Labor
der ANDRITZ AG in Raaba-Grambach durchgefiihrt, da hier das notwendige Equipment vorhan-
den ist. Es werden 3 ml Probe in ein 100 ml Becherglas gefiillt und mit H,0 deion. auf ca. 20 ml
aufgefiillt. Anschliefend wird die Titration durchgefiihrt.

Fiir die Aufnahme der Titrationskurven wird ein Metrohm Titrando 799 mit zugehoriger pH-
Elektrode (nicht temperaturkompensiert) verwendet. Nach durchgefiihrter Kalibration kann
eine automatische Analysemethode erstellt werden, welche immer 30 ml einer 1 M HCl-Ldsung

(Titrisol®) in einem Zeitraum von anndahernd 20 min zudosiert.

Ergebnisse

Die Titrationskurven werden doppelt aufgenommen, wobei zwischen den Kurven beinahe keine

Unterschiede ersichtlich sind. Daher wird auf eine dritte Bestimmung verzichtet.
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Tabelle 5-2: Ubersicht aller Titrationskurven
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Die Berechnung der Konzentration erfolgt mit Hilfe folgender Formel:

VHCl * HClM
Probe VProbe % b

Mprobe ... molare Basenkonzentration der Probe (mol/1)
Vua ... Titrator-Volumen des letzten Aquivalenzpunktes (ml)
Vprobe ... eingesetzte Probemenge (3 ml)
HCly ... molare Konzentration HCI (1 mol/I)
b ... Anzahl der basischen Amingruppen (MEA: 1; PIP: 2)
Die Umrechnung auf Massenprozent erfolgt folgendermafien:

M * MMy

Probe,,, = —2k¢ Amin 4 100% Gl 5-2

Pprrobe

Probe. ... Basenkonzentration der Probe (m%)
Prrobe ... Dichte der Probe (kg/m?)
MMamin ... molare Masse des Amins (MEA: 61,08 g/mol; PIP: 86,14 g/mol)

Die Dichte der Proben wurde in experimentellen Versuchen fiir den hier beobachteten Bereich

unter anderem fiir MEA und PIP untersucht (Unger, 2013):

Dichte MEA Dichte PIP
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Abbildung 5-1: gemessene Dichten MEA und PIP

Die gemessenen Werte konnen mittels einer linearen Korrelation zuganglich gemacht werden
(siehe GI. 5-3).

Pprobe = k * Qexp t € Gl 5-3
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Die Variable a.yp stellt in diesem Fall die zu erwartende Beladung der Probe dar und wird in
Viertelschritten in die Gleichung eingesetzt (0; 0,25; 0,5; 0,75; 1). Die maximale Beladung ent-
spricht bei den tblichen Versuchsbedingungen ca. 0,55 molcoz/molamin. Das bedeutet, fiir Analy-
sen bei Feldversuchen sollte fiir die angereicherte Losung oexp = 1 (0,55 molcoz/molamin) und fiir
die regenerierte Losung deyp = 0,45 (0,25 molcoz/molamin) angenommen werden. Die Abwei-
chung kann dann bei genauer Kenntnis der tatsdchlichen Beladung korrigiert werden.

Die Parameter k und e sind in Tabelle 5-3 angegeben.

Tabelle 5-3: Korrelationsparameter Dichte

k e
20 % MEA 89,68 997,72
30 % MEA 121,83 1002,1
40 % MEA 154,68 1008,3
15 % PIP 63,53 997,18
25 % PIP 100,14 1005,3
35 % PIP 124,91 1022,4

Folgende Konzentrationen konnen gefunden werden:

Tabelle 5-4: gemessene Konzentrationen (Titrationskurven)

Keine Beladung (0)  Halbe Beladung (max/2)  Volle Beladung (max)
20 %ige MEA 19,78 % 19,70 % 19,51 %
30 %ige MEA 29,83 % 29,61 % 29,01 %
40 %ige MEA 40,00 % 39,27 % 38,17 %
25 %iges PIP 27,04 % 26,18 % 25,46 %
35 %iges PIP 37,65 % 36,02 % 34,91 %

Zur Berechnung der Beladung kann sich (nur bei MEA) der Umstand zunutze gemacht werden,
dass das gebundene CO; durch die Zugabe von Siure beim vorletzten Aquivalenzpunkt nicht
mehr als Carbamat, sondern als Hydrogencarbonat in Losung vorliegt (ungefahr pH 7). Durch
weitere Zugabe von Saure kann nun das gesamte Hydrogencarbonat ausgetrieben werden. Der
letzte Aquivalenzpunkt gibt das Ende des Austreibevorgangs an. In folgender Grafik ist dieser

Vorgang schematisch dargestellt.
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Spedation and Titration Curve
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Abbildung 5-2: schematische Darstellung des CO- Austreibevorgangs (Quelle: Hatcher and Wei-

land, 2010)

Aufgrund dieser Erkenntnis kann mit folgender Formel die Beladung bestimmt werden:

vV, -V
a=-——21 Gl. 5-4
V2
a ... CO2-Beladung [mol CO,/mol Base]
Vi ... HCl-Volumen des vorletzten Aquivalenzpunktes
V2 ... HCl-Volumen des letzten Aquivalenzpunktes

In Tabelle 5-5 sind die auf diese Weise bestimmten Beladungen angegeben:
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Tabelle 5-5: COz-Beladungsbestimmung (Titrationskurven)

Keine Beladung (0)  Halbe Beladung (max/2)  Volle Beladung (max)
20 %ige MEA 0,000 0,238 0,508
30 %ige MEA 0,000 0,225 0,471
40 %ige MEA 0,000 0,225 0,487
25 %iges PIP n.b. n.b. n.b.
35 %iges PIP n.b. n.b. n.b.

Die Beladungen der Piperazinproben konnen nicht bestimmt werden, da sich aufgrund zweier
Amingruppen mit unterschiedlichen pKs-Werten Beeinflussungen ergeben, die eine Beladungs-

bestimmung auf diese Weise nicht zulassen.

Beobachtungen

Bei der Entwicklung der Titrationsmethode kann festgestellt werden, dass praktisch kein Unter-
schied bei den Resultaten besteht, wenn die Titrationsdauer verlangert wird. Auch bei Metho-
den, welche beinahe eine Stunde in Anspruch nehmen, werden dieselben Titrationskurven wie
bei einer 20 miniitigen Titration erhalten. Noch kiirzer ware zwar maoglich, aber nicht mehr rat-
sam, da das ausgetriebene CO; eine gewisse Zeit bendtigt, um die Losung zu verlassen. Wenn es
noch in Losung ist, beeinflusst diese hohe CO; Konzentration die Titration und kann zu falschen
Ergebnissen fithren. 20 min ist aus diesem Grund eine angemessene Versuchsdauer, vor allem,
da die Titration automatisch ablauft, und inzwischen bereits die nichsten Proben vorbereitet
werden konnen.

Eine weitere Beobachtung ist die Bestatigung der CO; Austreibung ab pH 7. Ungefédhr bei diesem
pH-Wert fangt die Probe zu sprudeln an, und CO; wird ausgetrieben.

Interessant sind auch die pH-Werte der Losungen, bevor Sdure zugegeben wird (siehe Abbil-
dung 5-3).
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Abbildung 5-3: Start-pH-Werte aller Proben

Wie in Abbildung 5-3 zu erkennen ist, nimmt der Start-pH-Wert aller Proben linear mit zuneh-
mender CO2-Beladung ab. Naturgemafd hangt der pH-Wert nur vom Verhaltnis zwischen Saure
(CO2) und Base (-NHz) ab, was diesen Verlauf erkldrt. Dabei beeinflusst zum einen weder die
Aminkonzentration noch das Absorptionsmittel den pH-Wert.

Eine weitere interessante Beobachtung stellen die unterschiedlichen Basenkonzentrationen in
Abhangigkeit der CO2-Beladung dar. Wie in Tabelle 5-4 ersichtlich nimmt die bendtigte Menge
Titrant (1 M HCl) und damit auch die Basenkonzentration mit zunehmender CO2-Beladung ab. Je
hoher die MEA- bzw. PIP-Konzentration ist, desto weiter weichen die Ergebnisse voneinander
ab.
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Abbildung 5-4: Titrationskurven der MEA- und PIP-Proben
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Wie aus Abbildung 5-4 ersichtlich ist, gibt es (vor allem bei 40 % MEA und den PIP-Proben) gro-
3e Abweichungen in der Basenkonzentration. Die Konzentrationsbestimmung sollte in Feldver-

suchen daher immer mit den geringer beladenen Proben vorgenommen werden.

5.1.3 Variante 2: HCl-Titration
Methode

Basis dieser Analysenmethode ist die volumetrische Bestimmung der geldsten CO, Menge durch

die Titration mit Salzsdure HCl mit einer wie in Abbildung 5-5 dargestellten Apparatur.

Vent
Volume of kuﬂbj
Collected
CO,Gas -
I
Displacement E L o
Solution ~_] - =
;\i
1.0 N HCI Acid F L
\\ = — /
Rich Solution o
Sample b
Stirrer =

Abbildung 5-5: Analyseapparatur zur Bestimmung der COz-Beladung (Quelle: Wappel, 2010)

Die Messapparatur besteht aus einem 100 ml Kolben, in den die zu analysierende Probe gegeben
wird. Das ganze System wird gasdicht verschlossen, sodass das gebildete CO> nicht in die Atmo-
sphiare entweichen kann. Durch die Titration der beladenen Probeldsung mit Salzsdure wird das
geloste CO; desorbiert und wiederum in die Gasphase iibergefiihrt. Diese entstehende Menge an
CO; kann direkt mittels einer Verdrangungsfliissigkeit visualisiert und damit bestimmt werden.

Weiters kann durch dieses Verfahren die Konzentration der Probe-Lésung durch die Zugabe von
Methylorange oder Methylrot als Indikator bestimmt werden. Fiir die Konzentrationsbestim-
mung einer Amin-Losung (im Beispiel MEA) ist das benotigte Volumen Vil sq und die Konzentra-
tion der Salzsdure cuc am Farbumschlagspunkt notwendig. Die Berechnung der Absorptionsmit-

telkonzentration erfolgt mit folgender Formel:
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Virer.
HCliq Gl 5-5

Myga = Myc

VmEa
Mwmea ... molare Absorptionsmittelkonzentration [mol/1]
Muc ... molare Konzentration des Titrators [mol/I] (normalerweise 1 mol/l)

VHclag .- Zugetropftes Titratorvolumen bis zum Farbumschlag [ml]

Vmea ... eingesetzte Probemenge [ml] (normalerweise 3 ml)

Um sicherzustellen, dass auch das gesamte CO; aus der Absorptionslésung entfernt wird, muss
nach Erreichen des Aquivalenzpunktes noch Salzsaure im Uberschuss hinzugegeben werden.
Das tatsdchlich entstandene Volumen an CO; (V¢o2) ergibt sich dann aus dem gemessenen ver-

drangten Volumen abziiglich des Volumens an verwendeter Salzsaure laut folgender Formel:

Oco, = Lfsol Gl 5-6
MyEgaVueaVu
Oco2z ... COz2-Beladung [mol CO2/mol Amin]
Vcoz ... Volumen des ausgetriebenen CO; [ml]
Mwmea ... berechnete Absorptionsmittelkonzentration [mol/I]
Vmea ... eingesetzte Probemenge [ml] (normalerweise 3 ml)
\%Y ... korrigiertes molares Volumen bei gegebener Temperatur und Druck [1/mol]
fsol ... Korrekturfaktor fiir physikalische Loslichkeit [-] (1,1)

Die Korrektur des Molvolumens von 22,414 1/mol ist notwendig, da dieses Volumen nur fiir
Normzustinde gilt (0 °C, 1013,25 mbar). Die Umrechnung iiber das ideale Gasgesetz liefert das
korrekte Molvolumen bei den vorherrschenden Bedingungen. Die Einfithrung eines Korrek-
turfaktors (fso), welcher durch gravimetrische Bestimmung des CO.-Gehalts ermittelt wurde,
dient der Berticksichtigung der vorliegenden physikalischen Loslichkeit des CO2 sowohl in der

Absorptionsldsung als auch in der verdrangten Fliissigkeit.

Ergebnisse

Die Ergebnisse werden wieder mittels Doppelbestimmung durchgefiihrt. Da sich die Messungen
nur unwesentlich voneinander unterscheiden, ist eine dritte Bestimmung nicht notwendig. Die
Ergebnisse der beiden folgenden Tabellen sind jeweils die Mittelwerte der gefundenen Resulta-

te.
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Tabelle 5-6: gemessene Konzentrationen (HCI-Titration)

Keine Beladung (0)  Halbe Beladung (max/2) Volle Beladung (max)
20 %ige MEA 20,56 % 20,67 % 20,67 %
30 %ige MEA 31,35% 31,35% 30,34 %
40 %ige MEA 42,76 % 41,08 % 40,16 %
25 %iges PIP 27,89 % 27,13 % 26,60 %
35 %iges PIP 37,26 % 37,15 % 36,29 %

Tabelle 5-7: gemessene COz-Beladungen (HCI-Titration)

Keine Beladung (0)  Halbe Beladung (max/2) Volle Beladung (max)
20 %ige MEA 0,006 0,295 0,553
30 %ige MEA 0,003 0,277 0,598
40 %ige MEA 0,005 0,270 0,577
25 %iges PIP 0,010 (0,005) 0,422 (0,211) 0,888 (0,444)
35 %iges PIP 0,007 (0,004) 0,439 (0,219) 0,898 (0,449)

Die Klammern bei den Piperazin-Proben geben die CO2-Beladung bezogen auf die Aminkonzent-
ration an. Da ein Piperazin-Molekiil zwei Amin-Gruppen besitzt, die eine Carbamatbildung er-
moglichen kénnten, muss das erhaltene Resultat halbiert werden, um eine Vergleichbarkeit mit

den MEA-Proben zu erreichen, welche nur eine Amin-Gruppe besitzen.

Beobachtungen

Die Trends in den Ergebnissen decken sich gut mit den Beobachtungen bei den Titrationskur-
ven. Auch hier sinkt die gemessene Aminkonzentration mit Zunahme der CO,-Beladung.

Auferdem fillt wihrend der Analyse auf, dass nach der Zugabe der Uberschussmenge an Siure
sich Gasbldaschen im Probegefafd bilden, welche erst nach langer Zeit oder durch eine stirkere
Turbulenz aufgrund der Steigerung der Rithrgeschwindigkeit ausgetrieben werden kénnen. Es
muss daher nach der Zugabe der Uberschusssiure die Rithrgeschwindigkeit fiir eine kurze Zeit-

dauer erhoht werden.
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5.1.4 Variante 3: BaCl;-Methode

Die BaCl,-Methode wird von verschiedenen Universitdten (NTNU, TU Delft ...) angewendet um
die CO2-Beladung zu bestimmen, die Aminkonzentration kann auf diese Weise allerdings nicht
ermittelt werden. Diese wird bei dieser Methode, wie auch bei der HCl-Titration, titrimetrisch

bestimmt.
Methode

Bei der BaCl;-Methode wird das CO; ausgefillt, indem es mit BaCl; zu BaCO3 reagiert nach fol-

gender Formel:

Ba** + CO, + 20H™ & BaC0;(s) + H,0 GL 5-7

Dabei verbindet sich CO; dquimolar mit dem zweiwertigen Bariumkation und reagiert zum Car-
bonat. Um diesen Vorgang zu beschleunigen wird das Gemisch mit verdiinnter Natronlauge ba-
sischer gemacht (Gleichgewicht verschiebt sich nach rechts) und fiir ca. 5 min aufgekocht. Da-
nach muss die Probe abgekiihlt und auf Raumtemperatur gebracht werden. Durch das Aufko-
chen und Abkiihlen wird zum einen die Reaktion beschleunigt, zum anderen wird die Agglome-
ration der Partikel begiinstigt. Das nun erhaltene ausgefallene BaCO3 wird abfiltriert und mit

einem Uberschuss an verdiinnter Salzsiure aufgelost:

BaC0; + 2HCl < BaCl, + CO, + H,0 Gl 5-8

Der nicht zur Auflésung des BaCO3 benétigte Anteil an Salzsdure wird mit verdiinnter Natron-
lauge rucktitriert. Aufgrund der Kenntnis aller eingesetzten Mengen kann auf die CO, Menge und

mit der bekannten Aminkonzentration auf die Beladung geschlossen werden.

Ergebnisse

Diese Versuche werden im Labor der Montanuniversitit Leoben durchgefiihrt. Es wird nur die
Probe mit 30 %iger MEA analysiert (0; max/2; max). Die Ruicktitration mit Natronlauge sollte
bis zu einem pH-Wert von 5,2 gemacht werden. Als passender Indikator wird Methylrot ver-
wendet, welcher den Farbumschlag ungefahr bei pH 5 bis 6 aufweist. Fiir die Titration wird eine

0,1 M NaOH-Losung verwendet. Die Resultate werden folgendermafden berechnet:
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(Vher = Vnaon) * Muc
2 %1000

= Gl 5-9
aCOZ VProbe * PProbe
Mpyga
Ocoz ... CO2-Beladung [mol CO2/mol MEA]
Via ... Volumen zugesetztes 0,1 M HCI [ml] (normalerweise 40 ml)
VNaon ... titrierte 0,1 M NaOH-Loésung [ml]
Muc ... Molaritdt HCI [mol/1] (normalerweise 0,1 M)
Vprobe ... Volumen der Probe [ml] (normalerweise 0,25 ml)
pprobe ... Dichte der Probe [g/1] (siehe Gl. 5-10)
MMuea ... molare Masse MEA (61,08 g/mol)
Tabelle 5-8: gemessene COz-Beladung fiir 30 %ige MEA (BaCl>-Methode)
Keine Beladung (0) Halbe Beladung (max/2) Volle Beladung (max)
0,344 (0,000) 0,508 (0,164) 0,872 (0,528)

Wie in Tabelle 5-8 erkennbar ist, weichen die erhaltenen Resultate von den Ergebnissen anderer
Analysevarianten weit ab. Der Blindwert (bei , Keine Beladung®) ist sehr hoch (0,344) und wird
bei den beiden anderen Untersuchungen abgezogen (Werte in Klammern). Die Ursache dafiir ist

nicht geklart.

Beobachtungen

Beim Aufkochen der Fliissigkeit tritt am Anfang starke Schaumentwicklung auf. Nach ca. 2 min
klingt diese allerdings ab und die Fliissigkeit kdchelt dahin. Durch die Schaumentwicklung findet
sich auch auf den Wanden des Glasgefafies weifdes Bariumcarbonat, welches mit H,O deion.
sorgfaltig abgewaschen werden muss.

Wie schon im vorigen Kapitel beschrieben, ist eine genaue Titration mit Methylrot und den nied-
rig konzentrierten Chemikalien nur schwer moéglich. Der Farbumschlag von rot-violett auf rot,
orange bis gelb bewegt sich im Bereich von ca. 2 ml Titrierl6sung, was nattirlich die Auswertung
ungenau macht. Hier ist eine instrumentelle Unterstiitzung notwendig, welche zumindest aus
einer pH-Elektrode, besser noch einem Autotitrator besteht.

Des Weiteren ist das genaue und prazise Arbeiten bei dieser Methode sehr wichtig. Beim Abwa-
schen des Filters kann leicht etwas hdngen bleiben, sowohl am Filter als auch am Filtrationsge-
fafs. Durch das haufige Nachwaschen fallen grofde Mengen an kontaminierten Abfallen an, die, da

sie Barium enthalten, gesondert entsorgt werden miissen.
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5.1.5 Variantenauswahl

Nach Uberpriifung der Analysevarianten, wird Variante 3 (BaCl, Methode) abgelehnt. Das hat
mehrere Griinde. Zum einen ist ohne die notwendige instrumentelle Laborunterstiitzung eine
gute Analyse nicht oder nur schwer méglich, zum anderen miissen hier giftige Chemikalien ver-
wendet werden, was den Einsatz sicherheitstechnisch fragwiirdig macht. Aufierdem ist der Auf-
wand sehr hoch (Ausfallen, Aufkochen, Abkiihlen, Nachwaschen, Auflésen ...), wodurch viele
Fehlerquellen vorhanden sind. Fiir Feldversuche ist diese Variante ebenfalls nicht einsetzbar.
Variante 1 (Titrationskurven) ist trotz der Einfachheit der Methode fiir Feldversuche nur dann
geeignet, wenn instrumentelle Analysegerate vorhanden sind. Wenn das der Fall ist, sollte diese
Methode angewendet werden, da Anwenderfehler und subjektiver Eindruck auf ein Minimum
reduziert werden. Da bei den Versuchsanlagen diese Art der instrumentellen Analytik aber lei-
der nicht vorhanden ist, wird auf Variante 2 zuriickgegriffen. Trotzdem kénnen Erkenntnisse aus
dieser Methode dazu beitragen, den Abscheideprozess online besser zu verfolgen (siehe Abbil-
dung 5-3). Die Resultate der pH Werte vor Zugabe von Sdure werden dazu benutzt, die im Pro-
zess aufgezeichneten pH Werte mit Hilfe einer geeigneten Ausgleichsgeraden (welche in Feld-
versuchen noch weiter angepasst wird) in COz-Beladung umzurechnen. Auch wenn die Beladung
im Labor nochmals kontrolliert wird, kann so sehr schnell und einfach die Beladung online auf-
gezeichnet werden.

Variante 2 (HCI-Titration) ist die Methode der Wahl, da eine Analyse sehr schnell, einfach und
kostengtinstig moglich ist. Aufderdem koénnen die Aminkonzentration und die COz-Beladung in
einem Analyseschritt bestimmt werden. Aus diesem Grund wird jeweils eine Analyseapparatur
in Diirnrohr und Leoben aufgebaut, um vor Ort moglichst schnell gesicherte Ergebnisse zu be-

kommen.
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5.2 Ergebnisse Spriihwdscher

Wie bereits in Kapitel 4.1 beschrieben, ist im Technikum der Montanuniversitit Leoben ein
Sprithwascher aufgebaut, welcher in Kombination mit einer Desorbereinheit fiir die experimen-
telle Untersuchung von CO2 Abscheideversuchen herangezogen wird. Im Laufe dieser Dissertati-
on wurde die Anlage erneuert und teilweise umgebaut. Die Versuchsergebnisse, die hier gezeigt
werden, beziehen sich immer auf die neuere Anlage, welche auch im vorher angesprochenen
Kapitel beschrieben ist.

Um die Eignung eines Sprithwaschers fiir die CO, Absorption zu zeigen, werden Abscheideversu-
che durchgefiihrt (Fellner, 2014), welche einen gesamten Sprithwascher abbilden sollen. Nor-
malerweise konnen in dieser Laboranlage aufgrund der geringen Hohe nur Teilabschnitte der
Absorption untersucht werden. Werden diese Teilabschnitte allerdings wieder zusammenge-
setzt, ergibt sich ein gutes Bild des Gesamtapparates. Im vorliegenden Fall kann aufgrund der
beliebigen Zusammensetzung des zu behandelnden Gases und die durch den Desorber mogliche
einstellbare CO; Beladung der Fliissigkeit jeder Teilabschnitt genau dargestellt werden. In Ab-
bildung 5-6 wird das Prinzip dieser Stufenanordnung dargestellt, wobei eine Stufe eine Abschei-

dehohe von 3,5 m aufweist.

Gasaus MEA ein Gas aus MEA ein
0,6 % CO, o =021 1,5% CO;  a=026
II___L Gas aus MEA ein ___J‘I
I opx I opx
I |
n+1 n n+1
| n | T l | n |
I o I I
T £ Gasein MEA aus T £
Gasein  MEA aus Gasein  MEA aus
6,1 % CO, =034 15% CO, a=0,48

Abbildung 5-6: Schematische Darstellung der Abscheidestufen im Spriihwdscher

Wie aus obiger Abbildung ersichtlich ist, werden die Versuche fiir zwei unterschiedliche Falle
durchgefiihrt: Abscheidung beim Kohlekraftwerk (CO; = 15%) und beim Gaskraftwerk (CO; =
6,1 %). Durch das geringere treibende Konzentrationsgefille im Gaskraftwerksfall, welches
durch das Verhaltnis des CO, Partialdrucks und der Eintrittsbeladung der MEA Ldsung vor-
herrscht, muss eine niedrigere Anfangsbeladung gewahlt werden (o = 0,21 molcoz/molwmea) als

beim Kohlefall. Auch die Austrittsbeladung ist im Gasfall geringer als beim Kohlefall, was sich
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wiederum negativ auf den Energieverbrauch im Desorber auswirkt. Es ist zwar moglich, die Be-
ladung zu erhéhen (siehe Abbildung 2-1), allerdings ist die Abscheidekinetik dann dermafien
reduziert (aufgrund des niedrigen Konzentrationsgefilles), dass der Sprithwdscher um einiges
hoher werden muss (siehe Abbildung 5-7).

e TIRETT ®15% CO2 |
drop = 4.1 MM +10% CO2
= ¥ m5% CO2
i o A 2,5% CO2
t- 0.03 ..“
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solvent loading [molgg,/mol,inel
Abbildung 5-7: Abhédngigkeit der Abscheidekinetik von der CO; Beladung (Quelle: Seyboth et al,
2014)

Wie in obiger Abbildung ersichtlich ist, nimmt die Abscheidekinetik mit hoherer Beladung ab. In
diesem Fall wurden Einzeltropfenversuche durchgefiihrt, mit einem Tropfendurchmesser von
4,1 mm bei unterschiedlichen CO, Konzentrationen im Testgas.

Bei der gewdhlten Anfangsbeladung von 0,21 bzw. 0,26 molco2/molamin (siehe Tabelle 5-9) kann
von einer akzeptablen Stufenanzahl ausgegangen werden, da sich in diesem Bereich die Ab-
scheidekinetik noch auf einem verhaltnisméaf3ig hohen Niveau befindet. Zusatzlich wird fiir die
Versuche eine Diise mit einem kleineren Tropfenspektrum verwendet (siehe Abbildung 4-2),

was aufgrund der grofleren Austauschoberfldache die Abscheidung positiv beeinflusst.
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Bei beiden Versuchen werden folgende Medien eingesetzt (Tabelle 5-9):

Tabelle 5-9: Ubersicht der eingesetzten Medien (Spriihwéischerversuche)

Versuch 1 Versuch 2

COz [vol%] 15,1 6,1

- 02 [vol%] 6,0 6,0

| N2 [vol%] 78,9 87,9
Volumenstrom [Bm?3/h] 150,0 150,0

. MEA Konzentration [mol/]] 5,0 5,0

% Eintrittstemperatur [°C] 40,0 40,0

g Anfangsbeladung [molcoz/molwmea] 0,26 0,21

= L/G Verhiltnis [1/m?] 55 5,7

In den nichsten beiden Kapiteln werden die Ergebnisse der beiden Versuchsreihen dargestellt
(Fellner, 2014).

5.2.1 Versuch 1: 15 % CO:

Da im Bereich der CO; Abscheidung fiir Kohlekraftwerke durch andere Forschungsprojekte be-
reits Erfahrungen tliber das Prozessverhalten vorhanden sind, wird mit dieser Versuchsreihe
begonnen. Wie bereits erwdhnt, soll ein synthetisches Rauchgas mit einem CO; Gehalt von 15 %
zu 90 % von CO; befreit werden. Dafiir wird 5 M MEA Losung mit einer Anfangsbeladung von
0,26 molco2/moluea verwendet. Diese Beladung stellt aus Erfahrungen von Vorversuchen einen
guten Kompromiss zwischen Reaktionskinetik und Regenerationsenergieverbrauch dar. Die

Endbeladung ergibt sich aufgrund der abzuscheidenden Menge an COs.
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In Abbildung 5-8 ist die CO; Konzentration iiber alle notwendigen Abscheidestufen angegeben.
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Abbildung 5-8: CO- Konzentration Versuch 1 (— Eintritt Stufe; — Austritt Stufe)

Wie aus obiger Abbildung ersichtlich ist, sind 14 Abscheideeinheiten mit einer Hohe von 3,5 m
notwendig, was eine Gesamthohe fiir diese Prozesskonfiguration von 49 m ergeben wiirde. Die-
se Absorberhdhe stellt durchaus eine realistische Baugrofie dar. Durch eine Optimierung der
Diisengeometrie kann sich die Abscheideleistung sicherlich noch erhéhen und eine geringere
Bauhohe erreicht werden, allerdings ist bei einem zu kleinen Tropfendurchmesser ein erhohter
Tropfenaustrag zu beobachten, was die Abscheideleistung wiederum vermindert. Die hier ver-
wendete Diise stellt mit Tropfengroféen um 0,7 mm bereits eine Losung dar, welche grofdtech-
nisch vermutlich nicht angewendet werden wiirde. Die Laborbedingungen (schmale Kolonne,
viel Randwasser) allerdings machen eine Anpassung auf die Umstidnde notwendig, weshalb eine

kleinere Diise verwendet wird, um diverse Einflussparameter zu kompensieren.
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Durch die Messung der CO; Ein- und Austrittskonzentration kann ein Profil des Abscheidegrades

in der Kolonne erstellt werden, welches in Abbildung 5-9 ersichtlich ist.
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Abbildung 5-9: CO2 Abscheidegrad Versuch 1

Es ist zu erkennen, dass im unteren Bereich der Kolonne die Abscheidung am niedrigsten ist,
und nach oben hin zunimmt. Obwohl im unteren Bereich die CO; Konzentration hoher ist, ist die
vorherrschende Fliissigkeitsbeladung der dominierende Faktor bei der Abscheidung. Dieser
Umstand ist auch in Abbildung 5-7 ersichtlich. Vor allem im niedrigen Partialdruckbereich (< 10
% CO; Konzentration) ist die Abnahme der Abscheidekinetik bis zu einer Beladung von 0,4 mol-
co2/moOlamine gering. Bei hoheren CO; Konzentrationen allerdings nimmt die Abscheideleistung
mit der Beladung sehr stark ab. Das heifst, vor allem im unteren Bereich der Kolonne ist der Vor-

teil der hohen CO; Konzentration von dem Nachteil der CO, Beladung iiberlagert.
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Trotz der hohen CO; Konzentration im unteren Bereich der Kolonne kann ein hoher Abscheide-
grad aufgrund der hohen Fliissigkeitsbeladungen nicht aufrechterhalten werden. Die entspre-

chenden Daten kénnen Abbildung 5-10 entnommen werden.
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Abbildung 5-10: Beladungsverlauf Versuch 1 (— Eintritt Stufe; — Austritt Stufe)

Die Beladungsdifferenzen in den einzelnen Stufen sind sehr gering, allerdings ist das auch nicht
verwunderlich aufgrund der geringen Abscheideleistung. Die CO, Endbeladung von 0,47 mol-
coz/moluea entspricht den Erfahrungen, die bei Packungskolonnen gemacht wurden. Die theore-
tische Gleichgewichtsbeladung von ca. 0,53 molcoz/moluea (siehe Abbildung 2-1) wird ebenfalls
fast erreicht. Um das chemische Gleichgewicht einzustellen, miisste man die Stufenanzahl dras-
tisch erhohen, was in diesem Fall nicht wiinschenswert ist. Die hohe Beladung von 0,47 mol-
coz/moluea ist vorteilhaft in Bezug auf den Regenerationsbedarf in der Desorberkolonne. Diese
Werte werden bei diesen Versuchen allerdings nicht aufgezeichnet und kénnen daher nicht be-

wertet werden.

5.2.2 Versuch 2: 6 % CO2

Um den Einsatz eines Sprithwaschers bei einem gasgefeuerten Kraftwerk oder anderen Anwen-
dungen mit niedrigeren CO; Konzentrationen im Rauchgas (z.B.: Raffinerien) wird ein weiterer
Versuch mit 6 % CO. Konzentration durchgefiihrt. Die Vorgehensweise ist die gleiche wie bei

Versuch 1 (siehe Kapitel 5.2.1) mit dem Unterschied, dass eine niedrigere CO, Anfangsbeladung
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von 0,21 molcoz/moluea eingestellt wird. Aufgrund der angestrebten 90 % Abscheidung herrscht
am Austritt der Kolonne nur mehr eine CO,; Konzentration von 0,6 % vor. Wie bereits aus der
Beobachtung in Versuch 1 bekannt, ist der CO, Partialdruck der bestimmende Faktor bei dem
Abscheidegrad (vor allem bei niedrigen Werten). Da wir es hier von vornherein mit niedrigen
Konzentrationen zu tun haben, wird versucht, die Abscheidung mit einer niedrigeren Eintritts-
beladung trotzdem auf ein akzeptables Mafd anzuheben. Allerdings soll die CO, Beladung auch
nicht zu niedrig gewahlt werden, da ansonsten eine realistische Betrachtung aufgrund des sehr
hohen Regenerationsenergiebedarfs nicht mehr moglich erscheint. Eine Beladung von 0,21 mol-

coz/moluea ist daher ein guter Kompromiss.

Der CO; Konzentrationsverlauf ist in Abbildung 5-11 ersichtlich.

7,0

CO, Konzentraion [%]
n w G Uk o
o o [e] o o

=
o

0,0

[y
N
w
N

5 6 7 8 9 10
Wascherstufe

Abbildung 5-11: CO- Konzentration Versuch 2 (— Eintritt Stufe; — Austritt Stufe)

Um eine 90 %ige Abscheidung zu erreichen sind in diesem Versuch 10 Stufen notwendig, was
einer Abscheidehdhe von 35 m entspricht. Eine interessante Beobachtung, die sich in obiger
Abbildung sehr gut erkennen lasst, ist die kontinuierliche absolute Abnahme der CO; Abschei-
dung Richtung Kopf des Apparates. Durch die Abflachung der Kurve und der geringeren Kon-
zentrationsdifferenz wiirde eine Erh6hung des Waschers um weitere Stufen nur zu einer sehr
geringfligen weiteren Verbesserung der Gesamtabscheidung fiihren. Hier kénnte man nur mit
einer geringeren CO Eintrittsbeladung eine weitere Abscheidung bewerkstelligen. Doch auch

dieser Verbesserung sind Grenzen gesetzt, was in Abbildung 5-7 gezeigt wurde. Aufierdem wiir-
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de diese Mafdnahme den ganzen Prozess aufgrund der hohen Regenerationsleistungen extrem

unwirtschaftlich werden lassen.

In Abbildung 5-12 ist wieder der Abscheidegrad der Wascherstufen dargestellt.
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Abbildung 5-12: CO2 Abscheidegrad Versuch 2

Im Gegensatz zu Versuch 1 nimmt der Abscheidegrad im Verlauf des Apparates nach unten hin
nur geringfiigig ab. Dieser Umstand lasst sich dadurch erklaren, dass aufgrund der geringen ab-
geschiedenen CO; Mengen und der niedrigen Beladungseintrittskonzentration auch im unteren
Bereich der Kolonne eine Beladung von 0,34 molcoz/moluea nicht tiberschritten wird. Dadurch

kann eine relativ hohe Abscheidekinetik aufrechterhalten werden, trotz der niedrigen CO; Gas-

konzentrationen.
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Der Verlauf der Fliissigkeitsbeladung kann Abbildung 5-13 entnommen werden.

0,36
w \
20,32 AN
=
_E
S \\
£ 0,30
~
o
S 0,28
E
=11}
5 0,26
o]
S \\
= 024 R\
0,22
\
0,20 T T T T T T T T 1
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Wascherstufe

Abbildung 5-13: Beladungsverlauf Versuch 2 (— Eintritt Stufe; — Austritt Stufe)

Wie bereits erwahnt, steigt die maximale Fliissigkeitsbeladung auf 0,34 molcoz/molmea. Die
Gleichgewichtsbeladung bei diesen CO; Partialdriicken wiirde bei ungefahr 0,44 molcoz/molumea
liegen, hier gibe es also noch Potential nach oben. Allerdings wiirde das auch eine Steigerung
der Verweilzeit in der Kolonne und damit eine Erhohung der Baugrofie notwendig machen. Hier
konnte nur eine techno-dkonomische Studie den optimalen Betriebszustand feststellen, was

aber nicht das Ziel dieser Arbeit darstellt.
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5.2.3 Zusammenfassung Sprithwascherversuche

Die erzielten Erkenntnisse zeigen eine gute Eignung der Sprithwaschertechnologie fiir die CO;
Abscheidung. Auch wenn durch die notwendigen hoheren Fliissigkeitsmengen und den héheren
Pumpdruck aufgrund grofierer Bauhdhen und Diisenvordruck mit héheren Betriebskosten im
Vergleich zu einem Packungswascher gerechnet werden muss, ist die Errichtung eines Sprithwé-
schers fiir grofie Anlagen sicherlich eine gute Alternative. Die Vorteile sind mannigfaltig: niedri-
gere Investkosten, schmaélere Apparate, bekanntes Design auch fiir grofde Anlagen, hohe Flexibi-
litat, niedriger Druckverlust, Verstopfungsunempfindlichkeit und viel einfachere Konstruktion.
Allein die Unterkonstruktion eines grofien Packungswaschers hat eine Hohe von mehreren Me-
tern. Die Auflage der Rinnenverteiler ist ebenfalls eine konstruktive Herausforderung, da die
Hohenabweichung iiber den gesamten Kolonnenquerschnitt nur sehr geringe Toleranzen er-
laubt, was sehr starke Trager notwendig macht.

Zusammenfassend kann festgehalten werden: je grofder ein Abscheideapparat wird, desto offen-
sichtlicher treten die Vorziige eines Sprithwaschers in den Vordergrund. Die konstruktive Gren-
ze liegt hier bei ca. 20 m Packungskolonnendurchmesser, was einer Kohlekraftwerksleistung
von in etwa 600 MWe entspricht. Fiir grofde Blocke miissten daher zwei Wascher gebaut werden,
was wieder den Sprithwéscher begiinstigen wiirde, da dieser die Rauchgasmenge in einem Ap-

parat behandeln kann.
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5.3 Ergebnisse Packungskolonne

Im Laufe dieser Dissertation sind etliche Veroffentlichungen iiber die Versuche an der Pa-
ckungskolonne entstanden, sowohl bei Konferenzen (z.B.: Koller et al., 2011; Kinger et al., 2013;
Rabensteiner et al., 2015) als auch durch Fachbeitrage in Zeitschriften (z.B.: Rabensteiner et al.,
2014) oder Journalen (z.B.: Rabensteiner et al, 2014, Rabensteiner et al., 2015, Rabensteiner et
al,, 2016). Zusatzlich sind mehrere Bachelor-, Master- und Doktorarbeiten durchgefiihrt worden,
wobei eine Vielzahl von unterschiedlichsten Absorptionsmedien (z.B.: verschiedene Aminlosun-
gen, lonische Fliissigkeiten, Aminosiuresalze) getestet wurde und die Anlage optimiert und
dementsprechend umgebaut wurde (z.B.: stiarkeres Geblase, bessere Messtechnik). Die Ergeb-
nisse, welche hier vorgestellt werden, stellen zwar nur einen kleinen Teil der Fiille der Resultate
dar, sind aber fiir die Aufgabenstellung und den Vergleich mit einem Sprithwascher geeignet. Es
werden hier nur MEA Versuchsergebnisse gezeigt, weitere Resultate konnen den in Kapitel 12
angeflihrten entsprechenden Veroffentlichungen entnommen werden.

Aufgrund der guten messtechnischen Ausstattung und des flexibel aufgebauten Prozesses kann
eine ganze Reihe unterschiedlicher Parameterstudien durchgefiihrt werden. Auch wenn die Er-
gebnisse nicht mit der Matlab Modellierung aufgrund der Komplexitit der dazu notwendigen
Programmierung gezeigt werden kann, werden die Parameterstudien hier dennoch vorgestellt
und erlautert. Folgende Punkte werden variiert um deren Einfluss auf den Gesamtprozess zu

zeigen:

e L/G Verhiltnis

e Desorberdruck

e Abscheiderate

e (CO2-Gehalt im Rauchgas

e Absorberhohe

e Temperatur des Gas- und des Fliissigkeitsstroms

e F-Faktor

Das Hauptaugenmerkt dieser Variationen liegt zum einen im Verstdndnis des allgemeinen Ver-
haltens des Prozesses unter verschiedenen Bedingungen, und andererseits im Beobachten der
notwendigen Regenerationsenergie im Reboiler, da diese den Wirkungsgradverlust des Kraft-
werks bedingt. Aufderdem stellt diese umfassende Untersuchung eine Ausnahme zu der zurzeit
zur Verfligung stehenden Messergebnisse dar. Bei grof3en Versuchsanlagen (z.B.: Niederaufsem,
Brindisi, Mongstad, Heilbronn) ist es oft schwierig eine grofie Parameterstudie durchzufiihren
aufgrund der grofden Medienstrome und der vergleichsweise unflexiblen Prozesskonfiguration.
Hier wird in erster Linie die Eignung des Prozesses und dessen Energiebedarf unter realisti-
schen Bedingungen getestet und in erster Linie das L/G Verhaltnis optimiert. Kleine Versuchsan-

lagen hingegen stehen meistens bei Universitdten (Regina, Kaiserslautern) und sind in ihren
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Betriebsfenstern aufgrund geometrischer Gegebenheiten oftmals limitiert. Meist wird fiir die
Abscheideversuche eine eigene Laborpackung verwendet, welche die Anzahl der theoretischen
Boden gewahrleisten soll, die in einer grofitechnischen Kolonne vorhanden waren, oder auf-
grund der niedrigen Abscheideh6he werden lange Verweilzeiten in der Kolonne bendtigt um
eine addquate Abscheideleistung zu bewerkstelligen. Diese Konfigurationen haben den Nachteil,
dass niedrigere und unrealistische Gasgeschwindigkeiten bzw. F-Faktoren gefahren werden
missen, um den Druckverlust unter Kontrolle zu halten und die Kolonne nicht zu fluten.
Dadurch kommt es zu Ergebnissen, die zwar nicht der grofdtechnischen Wirklichkeit entspre-
chen, allerdings gut als Ausgangslage fiir Prozesssimulationen. Ein Beispiel dafiir sind die Resul-
tate der Universitat Kaiserslautern (z.B.: Mangalapally et al. 2009). Ein weiterer Punkt ist der
Einsatz von synthetischem Rauchgas (Tiller), was ebenfalls zu Abweichungen im Verhalten bei
realen Anlagen fiihren kann (z.B.: Einfluss des Ruf3es).

Der CO.SEPPL stellt daher aufgrund seiner Grofde und der Versuche mit realem Kraftwerks-
rauchgas ein ideales Werkzeug dar, um den Prozess betrachten und evaluieren zu konnen. Nach-

folgend werden nun die Ergebnisse des CO,SEPPL prasentiert.

5.3.1 Variation L/G Verhiltnis

Die Variation des L/G Verhaltnisses ist eine der haufigsten Sensitivititsanalysen bei Absorpti-
onsanlagen. Immerhin ist dieser Parameter einer der wichtigsten Faktoren in Bezug auf den
Energieverbrauch der Anlage. Ein niedriger Fliissigkeitsstrom hat geringere Pumpleistungen,
einen niedrigeren Druckverlust und meistens weniger Kiihlleistung zur Folge. Allerdings gibt es
aufgrund der chemischen Eigenschaften der Absorptionslésung ein Optimum, was den Energie-
bedarf des Reboilers betrifft (sieche Abbildung 5-14).
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Abbildung 5-14: Abhingigkeit L/G Verhaltnis zu Reboilerenergiebedarf (Quelle: Posch, 2012)

Da die Regenerationsenergie den grofdten Anteil am Gesamtenergiebedarf des Prozesses hat,
wird tiber das L/G Verhéltnis das Minimum ermittelt. Folgende Parameter werden bei dieser
Sensitivitatsanalyse verwendet (die CO; Konzentration variiert aufgrund der Fahrweise des
Kraftwerks):

Tabelle 5-10: Parameter Variation L/G Verhaltnis

Gasvolumenstrom [Bm?3/h] 90; 100
CO; Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO; Abscheidung [%] 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [bar] 2
Absorberhohe [m] 12
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Bei diesen Versuchen wird das L/G Verhaltnis fiir zwei unterschiedliche F-Faktoren untersucht,

um diesen Einfluss zu erfassen. In Abbildung 5-15 ist der Verlauf des Energiebedarfs dargestellt.
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Abbildung 5-15: Variation L/G Verhdltnis (Energiebedarf)

Wie in obiger Abbildung zu erkennen ist, gibt es bei einem L/G Verhiltnis von ungefihr 3 1/m?
ein Minimum in Bezug auf den Regenerationsenergiebedarf, und zwar anndhernd unabhangig
vom F-Faktor. Auch gut ersichtlich ist die deutliche Verbesserung bei schnelleren Gasgeschwin-
digkeiten. Aufgrund einer ausreichend dimensionierten Kolonne in Bezug auf die Abscheidehohe
ist die Verweilzeit nicht der limitierende Faktor, und der bessere Stoffaustausch durch eine An-
ndherung an den Staupunkt der Kolonne scheint der ausschlaggebende Faktor fiir die bessere
Abscheidung zu sein. Der Einfluss der Gasgeschwindigkeit wird allerdings in Kapitel 5.3.7 ge-
nauer behandelt.

Ersichtlich ist auch der Einfluss des L/G Verhaltnisses auf das Temperaturprofil der Absorberko-
lonne, wie in Abbildung 5-16 gezeigt wird.
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Abbildung 5-16: Variation L/G Verhaltnis (Absorber Temperaturprofil)

Das Temperaturprofil gibt einen schnellen und guten Aufschluss iiber die Performance der Ab-
scheideeinheit, vor allem, wenn ein L/G Verhéltnis gewahlt wird, welches deutlich zu hoch ist.
Vor allem im mittleren bis unteren Bereich der Kolonne unterscheiden sich die Temperaturen
deutlich voneinander. Das ist darauf zuriickzufiihren, dass bei hohen L/G Verhaltnissen an der
Position des maximalen Freiwerdens von Warme aufgrund der Reaktionsenthalpie (bei 11 m =
Maximaltemperatur in der Kolonne) auch mehr Fliissigkeit vorhanden ist. Diese Fliissigkeit kann
aufgrund ihrer hohen Warmekapazitat mehr Warme nach unten ,,mitnehmen®. Das Rauchgas mit
vergleichsweise kleiner Warmekapazitiat kann weniger Energie abtransportieren, wodurch sich
das Temperaturprofil im unteren Bereich der Kolonne zu hoheren Temperaturen verschiebt.
Auch die Form des Profils (nach rechts gewo6lbt) zeugt von einem zu hohen L/G Verhaltnis. Ab
dem optimalen Verhaltnis wolbt sich die Kurve nach links.

Der Unterschied der F-Faktoren spielt hierbei wiederum eine untergeordnete Rolle, wie aus dem

Vergleich der beiden Kurvenscharen ersichtlich ist.

5.3.2 Variation Desorberdruck

Die Variation des Desorberdrucks ist nur bis zu einem gewissen Grad moglich, da bei der Ver-
wendung von Monoethanolamin die thermische Degradation ab einer Temperatur von knapp
tiber 120 °C (Davis, 2009) stark ansteigt, was einen Verlust der Abscheidekapazitit und dement-

sprechend eine Erhéhung der Betriebskosten nach sich zieht. Vor allem muss man bei den vor-
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herrschenden Temperaturen nicht nur die Fliissig- oder Gastemperatur betrachten, sondern
ebenso ausschlaggebend ist die Oberflichentemperatur der Heizflichen. Da bei der Pilotanlage
ein elektrischer Heizstab fiir die Aufbringung der Regenerationsenergie verwendet wurde, war
es recht einfach, die Oberflichentemperatur mittels eines Temperaturwachters zu begrenzen.
Bei realen CO, Abscheideanlagen wird die notwendige Energie normalerweise mit Dampf aus
der Niederdruckschiene des Kraftwerks bereitgestellt. Hier kann es bei schlechter Auslegung
durchaus vorkommen, dass héhere Oberflaichentemperaturen vorherrschen. Darauf sollte unter
Anderem besonderes Augenmerk gelegt werden.

Folgende Parameter werden bei diesem Versuch eingestellt:

Tabelle 5-11: Parameter Variation Desorberdruck

Gasvolumenstrom [Bm?3/h] 90
CO2 Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO- Abscheidung [%] 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [bar] 1,6 -2,6
Absorberhohe [m] 12
L/G Verhiltnis [1/m?] 2,8

Abbildung 5-17 zeigt den Verlauf des Energiebedarfs und der gemessenen Sumpftemperatur in

Abhangigkeit des vorherrschenden Desorberdrucks.
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Abbildung 5-17: Variation Desorberdruck
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Wie aus obiger Abbildung ersichtlich ist, gibt es einen Druck, ab welchem ein weiteres Absinken
des Energiebedarfs nur mehr geringfiigig moglich ist. Ab ca. 2 bar bleibt der notwendige Ener-
giebedarf anndhernd konstant, die Temperatur der Fliissigkeit allerdings nimmt linear zu. Ab
einem Druck von ungefahr 2,4 bar wird die kritische Marke von 130 °C erreicht, ab welcher, wie
bereits erwahnt, die thermische Degradation stark zunimmt. Ein Betreiben der Kolonne bei ca. 2
bar scheint daher die beste Option zu sein.

Ein hoherer Desorberdruck hat allerdings den Vorteil, dass nachfolgende Aggregate (Kompres-
sor) weniger Leistung bendtigen. Daher wird bei Auslegungen trotz der geringen Performance-
steigerung im Desorptionsprozess dennoch ein moglichst hoher Druck angestrebt. Die gesamte
Energieersparnis aufgrund geringerer Kompressorleistungen ist durchaus erheblich. Hier liegen
unter anderem auch zusatzliche Vorteile anderer Absorptionsmedien (K»COs, Piperazin, loni-
sche Flussigkeiten), welche eine weitaus geringere Tendenz zu thermischer Degradation bei den

vorherrschenden Temperaturen zeigen.

5.3.3 Variation Abscheiderate

In diesem Kapitel wird der Einfluss der Abscheiderate auf den Energiebedarf gezeigt. Eine CO-
Abscheidung unter 80 % ist grofdtechnisch nicht realistisch, da hier der finanzielle Aspekt aus-
schlaggebend ist, d.h. sowohl die Abscheideanlage als auch die notwendige Infrastruktur (CO-
Pipelines, Dampfversorgung ...) miissen so kostensparend wie moglich verwendet werden. Es
zahlt sich daher nicht aus, fast die gleichen Investkosten fiir eine Anlage zur Abscheidung von
beispielsweise 60 % zu haben, wenn eine Abscheidung von iiber 80 % ebenfalls méglich ist. Des
Weiteren ist auch die Einsparung durch den Erlés oder die Reduktion des Erwerbs von CO; Zer-
tifikaten bei einer hoheren Abscheiderate vorteilhaft. Aus diesem Grund wird hier nur die Ab-
scheidung von 80 und 90 % miteinander verglichen, und zwar mit der Methode der L/G Variati-
on.

Tabelle 5-12 gibt einen Uberblick iiber die bei dieser Variation eingestellten Prozessparameter.

Tabelle 5-12: Parameter Variation Abscheiderate

Gasvolumenstrom [Bm?/h] 90
CO Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO- Abscheidung [%] 80; 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [bar] 2,0
Absorberhohe [m] 12
L/G Verhaltnis [1/m?] variabel
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In der folgenden Abbildung ist der Verlauf der beiden L/G Kurven bei unterschiedlichen CO;

Abscheideraten zu sehen.
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Abbildung 5-18: Variation Abscheiderate

Wie in Abbildung 5-18 zu erkennen ist, ergibt sich bei den zwei untersuchten Abscheideraten
kein nennenswerter Unterschied im Energiebedarf. Ebenso gleicht sich der Verlauf der Kurven.
Da hier keine signifikanten Abweichungen oder Verbesserungen auftreten, werden die Versuche

weiterhin mit 90 %iger Abscheidung durchgefiihrt.

5.3.4 Variation CO; Gehalt im Rauchgas

Ein weiterer interessanter Aspekt ist das Verhalten der Abscheidung bei unterschiedlichen CO-
Konzentrationen im Rauchgas. Das Kraftwerk Diirnrohr wird zwar mit Steinkohle befeuert, al-
lerdings wird wahrend des Hochfahrens des Kessels Erdgas als Brennstoff verwendet, welcher
kontinuierlich durch Steinkohle ersetzt wird. So kann der Kessel schnell und unkompliziert auf
Temperatur gebracht werden. Diese Anfahrprozedur kann bei der Betrachtung des Verhaltens
der CO, Abscheideanlage genutzt werden. Da die Einstellung des 90 % Abscheidepunktes aller-
dings eine gewisse Zyklenhaufigkeit mit entsprechenden Umlaufzeiten beansprucht, ist keine
Energiebetrachtung in dieser kurzen Kesselanfahrprozedur moglich. Betrachtet werden kann
nur die Abnahme der Abscheideleistung in Abhangigkeit der CO, Konzentration bei ansonsten

gleichbleibenden Parametern, welche in Tabelle 5-13 beschrieben sind.
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Tabelle 5-13: Parameter Variation CO» Gehalt

Gasvolumenstrom [Bm?/h] 90
CO2 Konzentration [vol%] 6,0-12,4
CO- Abscheidung [%] variabel
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [bar] 2,0
Absorberhohe [m] 12
L/G Verhaltnis [1/m?] 2,8

In Abbildung 5-19 ist die Anderung der Abscheideleistung in Abhingig der CO, Konzentration
dargestellt.
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Abbildung 5-19: Variation CO: Gehalt

Wie zu erwarten sinkt die CO, Abscheidung bei Erhohung des CO2 Gehalts. Da nur bei reinem
Erdgasbetrieb (6 % CO:) konstant eine 90 %ige Abscheidung eingestellt wurde, ist die Betrach-
tung des Verlaufs des Energiebedarfs nicht méglich. Allerdings ist ein Vergleich zwischen Gas-

und Kohlebetrieb moglich (siehe Abbildung 5-20).
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Abbildung 5-20: Vergleich Gas- und Kohlebetrieb

Es ist gut ersichtlich, dass der Energiebedarf mit steigendem CO; Gehalt abnimmt. Das ist dem
Umstand geschuldet, dass ein viel geringerer Beladungsunterschied beim Gasbetrieb bendtigt
wird, um eine 90 %ige Abscheidung zu gewahrleisten (Ao = 0,18 (6 % CO2) bzw. 0,33 (12,4 %
CO2) molcoz/molwmea). Durch die schlechte Ausnutzung der Aufnahmekapazitit wird unnétig viel
Medium im Kreis gefiihrt, erwdarmt und gekiihlt, was den spezifischen Energiebedarf erhoht (vgl.
Abbildung 5-14).

Auch beim direkten Vergleich der Temperaturprofile erkennt man, dass der Abscheideprozess
im Gasbetrieb nicht optimal eingestellt ist. Die niedrige Maximaltemperatur am Kopf der Kolon-
ne zeigt, dass die Reaktionsenthalpie der CO, Aufnahme nicht ausreicht, die vorhandene
Waschmediumsmenge auf eine hohere Temperatur zu bringen. Im Gasbetrieb sollte man also ein
niedrigeres L/G Verhaltnis einstellen, wobei man dabei aber natiirlich auf die unteren Betriebs-

grenzen einer Packungskolonne achten muss.

5.3.5 Variation Absorberhohe

Eine weitere interessante Sensitivitatsanalyse betrifft die Variation der Absorberhohe. Eine Op-
timierung dieses Parameters hat direkten Einfluss auf die Investitionskosten einer CCS Anlage,
da die verwendeten Packungen (oder Fiillkorper) nebst ihren notwendigen statischen Notwen-
digkeiten einen grofien Kostentreiber der Anlage ausmachen. Aber auch in Bezug auf den Be-
trieb wirkt sich eine niedrigere Absorptionshdhe positiv auf die Kosten aus. Zum einen werden
durch eine niedrigere Kolonnenhdéhe auch die notwendigen Pumphohen reduziert, was die
Pumpleistung vermindert, zum anderen wird der Druckverlust auf Rauchgasseite minimiert,
wodurch die Leistung eines Saugzuggeblases reduziert wird. Alles in allem ist abzuwagen, wo

sich das 6konomische Optimum befindet, da bei einer geringeren Absorptionshéhe auch die
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Verweilzeit der Medien abnimmt. Um dennoch die gewiinschte Abscheideleistung zu erzielen
muss daher die Reaktionskinetik erhoht werden. Das 1dsst sich durch eine Verringerung der Ein-
trittsbeladung der Absorptionsfliissigkeit bewerkstelligen, was allerdings wieder einen erhdhten
Energieeinsatz des Reboilers nach sich zieht. Die Prozessparameter dieser Sensitivitatsanalyse

sind Tabelle 5-14 zu entnehmen.

Tabelle 5-14: Parameter Variation Absorberhohe

Gasvolumenstrom [Bm?3/h] 90
CO2 Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO Abscheidung [%] 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [bar] 2,0
Absorberhohe [m] 6/9/12
L/G Verhiltnis [1/m?] 2,8

Bei der Versuchsanlage besteht die Moglichkeit, eine Packungshéhe von 3, 6, 9 oder 12 m zu
realisieren. Bei einer 30 %igen Monoethanolamin-Losung ist es nicht méglich, mit nur 3 Meter
Packungshohe eine Abscheidung von 90 % zu erreichen. Dazu miisste die Eintrittsbeladung ext-
rem gering sein (um die Abscheidekinetik zu gewdahrleisten). Der Zusammenhang zwischen Re-
aktionskinetik und CO; Beladung ist in Abbildung 5-7 ersichtlich (auch fiir einen Packungswa-
scher ergibt sich ein dhnlicher Trend).

Um diese niedrige Beladung zu erreichen, wire viel Strippdampf im Desorber notwendig, was zu
einem erhohten Druckverlust in der Desorberkolonne fithren wiirde. Aufgrund dessen wéren die
Druckverhéltnisse in der Kolonne nicht mehr innerhalb der ausgelegten Parameter, was zu
Problemen bei der Kondensatriickfithrung fithren wiirde. Normalerweise rinnt das Kondensat
nach dem Desorber kontinuierlich liber einen Siphon in die Kolonne zuriick. Wenn der Gegen-
druck allerdings einen kritischen Wert erreicht, wird diese Riickfiihrung instabil und diskontinu-
ierlich, was einerseits zu unkontrollierbaren Beladungen fithren wiirde, und andererseits auf-
grund der fehlenden Siphonwirkung MEA- und Wasserverluste bedingen wiirde. Aufderdem
wirde durch den héheren Druck in der Kolonne auch die Verdampfungstemperatur im Kolon-
nensumpf steigen, was eine zusitzliche hohere Degradationsrate nach sich ziehen wiirde. Aus
diesen Griinden wird von einer Betrachtung bei 3 m Packungshohe abgesehen.

In Abbildung 5-21 sind die Ergebnisse der Versuchsreihe dargestellt.

Seite 96



4,4 0,39 12
11
4,3 2 10 —8—6m
—_— _s
o
= 42 038 E 9 e—om
a < 8 —_ 12m
S < E 8
£ 41 g o
T 40 037 ¢ @ 6
3 o 2
o £ 5
9 39 2 2>
w7 e <,
] 3
w 38 0,36 o 3
[=1]
o 2
3,7 o
1
3,6 0,35 0
6 9 12 30 50 70 90
a) Packungshohe [m] b) Temperatur [°C]

Abbildung 5-21: Variation Packungshoéhe (a) Energiebedart: b) Temperaturprofil)

Wie gut erkennbar ist, nimmt der spezifische Energiebedarf mit zunehmender Packungshdhe ab.
Wie bereits erwdhnt ist hier der Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit bestimmend, und mit
ihm die notwendige CO, Beladung der Fliissigkeit am Eintritt. Ebenso ist die CO; Beladungsdiffe-
renz zwischen der Lean- und der Rich-Fliissigkeit aufgetragen. Dieser Wert ndhert sich einem
Plateau bei 12 m, was darauf schliefden ldsst, dass eine hohere Packung keinen groféen Einfluss
auf den Prozess hat, trotz des anndhernd linear verlaufenden Energiebedarfs. Leider konnte
diese Behauptung aufgrund der Anlagengrofde nicht getestet werden, die Erfahrung mit anderen
Fliissigkeiten, welche eine hohere Reaktionsgeschwindigkeit als MEA aufweisen (z.B.: Pipera-
zin), zeigen aber, dass bei einer gleichbleibenden Beladungsdifferenz keine weitere Abnahme
des Energieverbrauchs erwartet werden kann.

Interessant ist auch die Betrachtung des Temperaturprofils, welches bei allen Abscheidehéhen
die gleichen Maximaltemperaturen aufweisen. Dies ist auch zu erwarten, da immer eine 90 %ige

Abscheidung eingestellt wird, und die Fliissigkeitsmenge ebenfalls konstant geblieben ist.

5.3.6 Variation Eintrittstemperaturen

In diesem Kapitel werden die Absorbereintrittstemperaturen auf der Gas- als auch der Fliissig-
seite variiert. Prozessbedingt gibt es hier allerdings Limitierungen. Auf der Gasseite ist die Un-
tergrenze mit 30 °C vorgegeben, da die Kiihlleistung aufgrund der Auslegung des Warmeiiber-
tragers und der zur Verfligung stehenden Kiihlwassertemperatur begrenzt ist. Héher als 50 °C
ist auch nicht moéglich, da das Rauchgas mit anndhernd dieser Temperatur der CO, Abscheidean-

lage zugefiihrt wird.
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Fliissigseitig ist die Minimaltemperatur mit 25 °C die Maximaltemperatur mit 50 °C limitiert.
Durch die nicht regelbare Warmeiibertragung des Hauptwarmeiibertragers konnen keine héhe-
ren Temperaturen erreicht werden. Die genauen Prozessparameter sind in Tabelle 5-15 zu-

sammengefasst.

Tabelle 5-15: Parameter Variation Eintrittstemperaturen

Gasvolumenstrom [Bm?/h] 90

CO2 Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO2 Abscheidung [%] 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 30;40; 50
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 25; 30; 40; 50
Desorberdruck [bar] 2,0
Absorberhohe [m] 12

L/G Verhiltnis [1/m?] 2,8

Die Temperatur des nicht variierten Mediums betragt 40 °C. Das bedeutet, dass bei einer fliissig-
seitigen Temperaturvariation die Eintrittstemperatur des Gases bei 40 °C eingestellt wird, und
umgekehrt.

In Abbildung 5-22 sind die Temperaturprofile im Absorber beider Varianten dargestellt.
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Abbildung 5-22: Variation Eintrittstemperaturen (Temperaturprofil a) fliissigseitig; b) gasseitig)
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Wie gezeigt wird, unterscheiden sich die Temperaturprofile voneinander. Beim Betrachten des
Profils bei der fliissigseitigen Variation sind Unterschiede nur am Kopf der Kolonne zu erkennen.
Die Variation der Gaseintrittstemperatur hingegen zeigt beinahe liber die gesamte Absorberh6-
he einen Einfluss auf das Temperaturprofil.

In Bezug auf den Energiebedarf kann durch den identischen Verlauf des Profils fiir den Fall der
fliissigseitigen Variation davon ausgegangen werden, dass sich keine Anderung in der Reboiler-
leistung einstellt. Das wird auch in den Versuchen bestitigt. Die Ergebnisse fiir die gasseitige

Sensitivitdtsanalyse allerdings kdnnen in Abbildung 5-23 betrachtet werden.
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Abbildung 5-23: Variation Eintrittstemperatur gasseitig

Normalerweise wiirde man annehmen, dass bei hoheren Temperaturen der spezifische Energie-
bedarf aufgrund geringerer Maximalbeladungen der Absorptionsfliissigkeit steigen wiirde, das
Gegenteil ist hier aber der Fall. Ein Grund dafiir konnte sein, dass durch die geringere Viskositat
der Fliissigkeit bei hoheren Temperaturen, der Stoffiibergang begiinstigt wird. Wie bereits in
Kapitel 5.3.5 erkennbar wurde, ist bei einer Absorptionshéhe von 12 m fiir 30 % MEA noch Po-
tential fiir eine Verbesserung des Energiebedarfs bei noch hoheren Kolonnen moglich. Das weist
darauf hin, dass sich die Erhohung der Kinetik und des Stoffiibergangs positiv auf die Reboiler-
leistung auswirkt, was durch eine hohere Absorptionstemperatur gegeben ist. Die geringere
Gleichgewichtsbeladung, welche aufgrund der héheren Temperatur vorherrscht, ist in diesem
Temperaturbereich offensichtlich nachrangig.

Ein weiterer interessanter Nebeneffekt ist die Abnahme des Druckverlustes in der Kolonne, wel-

che in Abbildung 5-24 dargestellt ist.
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Abbildung 5-24: Variation Eintrittstemperatur gasseitig (Druckverlust Absorber)

Der Unterschied zwischen 30 und 50 °C betragt, bezogen auf den Druckverlust pro Meter Pa-
ckungshéhe ca. 22 % (1,3 mbar/m — 1,0 mbar/m).

Die bisherigen Erkenntnisse wiirden den Schluss zulassen, die Gastemperatur méglichst hoch zu
wahlen, da sowohl die Reboilerleistung als auch Nebeneffekte wie der Druckverlust der Absor-
berkolonne sich zum Positiven verdandern. Allerdings muss hier beriicksichtigt werden, dass die
Versuche bei 90 m3®/h im Betriebszustand durchgefiihrt werden, was zur Folge hat, dass die tat-
sachlichen Rauchgasmengen, welche behandelt werden in Bezug auf deren Normzustand bei
héheren Temperaturen weniger werden (z.B.: 90 Bm®/h ergeben 83 Nm?/h bei 30 °C und 77,5
Nm3/h bei 50 °C). Das hat zur Folge, dass entweder die Gasgeschwindigkeit erhéht werden
miisste, oder ein Absorber mit grofierem Durchmesser benotigt werden wiirde, um die gleiche
Gasmenge (im Normzustand) zu dekarbonisieren. Die Wahl von 40 °C als ,Standardeintritts-
temperatur” stellt vor diesem Hintergrund einen guten Kompromiss dar, der daher bei allen

Sensitivitdtsanalysen angewendet wird.

5.3.7 Variation F-Faktor

Eine der wichtigsten Variationen stellt die Untersuchung des F-Faktors dar. Eine Voruntersu-
chung fiir zwei verschiedene F-Faktoren ist bereits in Kapitel 5.3.1 dargestellt. In diesem Ab-
schnitt wird der Einfluss allerdings liber einen weiteren Gasgeschwindigkeitsbereich betrachtet.
Die Untergrenze ist definiert durch die geringstmoégliche Fliissigkeitsmenge, welche durch die
Absorberpumpe konstant geliefert werden kann, die Obergrenze ergibt sich aus der maximalen
Leistung des Geblases, da sich bei hoheren F-Faktoren der Druckverlust in der Kolonne drastisch
erhoht.

In Tabelle 5-16 sind die eingestellten Parameter aufgelistet.
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Tabelle 5-16: Parameter Variation F-Faktor

Gasvolumenstrom [Bm?/h] 50-120
CO2 Konzentration [vol%] 11,5-12,2
CO- Abscheidung [%] 90
Eintrittstemperatur Gas [°C] 40
Eintrittstemperatur Fliissigkeit [°C] 40
Desorberdruck [baras] 2,0
Absorberhohe [m] 12
L/G Verhaltnis [1/m?] 2,8

In Abbildung 5-25 ist das Ergebnis der F-Faktor Variation dargestellt, sowohl in Bezug auf den

Energiebedarf als auch auf den spezifischen Druckverlust (mbar/m).
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Abbildung 5-25: Variation F-Faktor

Wie zu erwarten, gibt es ein Optimum bei hoheren Gasgeschwindigkeiten beziiglich des Ener-
giebedarfs, welches sich allerdings auch in einem deutlich héheren Druckverlust bemerkbar
macht. Aufgrund einer hoheren Gasgeschwindigkeit und dementsprechend einer verringerten
Verweilzeit, muss die Reaktionskinetik auf ein gewisses Maf angehoben werden, was durch die
Verringerung der Eintrittsbeladung der Fliissigkeit erreicht wird. Um das zu erreichen, muss die
produzierte Menge an Strippdampf in der Desorberkolonne erhéht werden. Dieser Umstand

lasst sich sehr gut am Druckverlust im Desorber erkennen (siehe Abbildung 5-26).
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Abbildung 5-26: Variation F-Faktor (Druckverlust Desorber)

Ab einem F-Faktor von ca. 1,8 Pa%5 (entspricht 100 Bm3/h) steigt der Druckverlust in der
Desorberkolonne stark an. Die Probleme, welche sich durch eine zu hohe Zunahme ergeben,

wurden bereits in Kapitel 5.3.5 erortert.

5.3.8 Zusammenfassung Packungskolonnenergebnisse

Wie bereits eingangs in Kapitel 5.3 erwahnt stellen die hier vorgestellten Ergebnisse nur einen
kleinen Ausschnitt aller Versuchsergebnisse, welche von 2010 bis 2016 in der Versuchsanlage
CO,SEPPL erlangt werden konnten, dar. Die Variation unterschiedlichster Parameter ist eine
herkdmmliche Methode um Einflussparameter und das allgemeine Verhalten eines Prozesses
abzubilden. In weiterer Folge kdnnte man mittels statistischer Versuchsplanung (Design of Ex-
periments DoE) die Haupteinflussparameter und ein statistisches Modell erstellen. Das war aber
nicht das Hauptaugenmerk dieser Versuchsreihe. Die Ergebnisse zeigen deutliche Einflussgro-
en, und deren Auswirkungen auf wichtige Zielgrofden wie z.B. der Energiebedarf des Reboilers.
Wie bereits erwahnt, gibt es weltweit nicht viele Versuchsanlagen, welche diese Fiille an Sensiti-
vitdtsanalysen in realititsnaher Umgebung (Kraftwerk, Absorberhoéhe, ...), hochauflésender

Messtechnik, guter Reproduzierbarkeit und Genauigkeit durchfiihren kénnen.
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6 Modell

In diesem Kapitel wird die Erstellung des mathematischen Modells betrachtet und beschrieben.
Dabei werden unterschiedliche Berechnungsmodelle, welche fiir die Kalkulation der stofflichen,

chemischen und hydraulischen Parameter verwendet werden vorgestellt und genau erklart.

6.1 Berechnen der Stoffparameter

Bevor eine Modellierung des chemischen Gleichgewichts und der hydraulischen Eigenschaften
des Absorptionsvorganges moglich ist, miissen vorerst die relevanten thermodynamischen Pa-
rameter berechnet werden. Im Gegensatz zu Kalkulationen mit kommerziell erhéltlichen Pro-
zesssimulationsprogrammen (z.B.: Aspen Plus, ChemCAD, Pro/I], ...), welche iiber den Zugang zu
grofden Datenbanken (z.B.: Dortmunder Datenbank, DETHERM, ...) und speziellen Korrelationen
sowie mathematischen Solvern alle prozessrelevanten Stoffparameter zur Verfiigung stellen,
miissen die Modell fiir die Berechnung der Parameter in Matlab® erst programmiert werden.

Nachfolgend werden die relevanten Berechnungen kurz vorgestellt und erklart.

6.1.1 Gas

Fiir eine korrekte Berechnung des Absorptionsvorganges werden in verschiedenen Modellen
Norm- oder Betriebszustinde des Gases verwendet. Aus diesem Grund ist es notwendig, alle
Parameter fiir beide Betrachtungsweisen zu berechnen und anzugeben.

Die Normbedingungen sind laut DIN 1343 folgendermafden definiert:

Normtemperatur: Ty = 273,15 K oder ty=0°C
Normdruck: py = 101325 Pa = 1,01325 bar

Die Gasfeuchte fiir den Normzustand ist hier wie folgt festgelegt:
Feuchte: ¢ = 0 %rF

Andere Normen kommen in Bezug auf den Norm- oder Standardzustand in dieser Arbeit nicht
zur Anwendung (z.B.: ISO 6358/ISO 8778, DIN 1945, ISO 2533).
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Dichte

Um die Dichte zu berechnen, werden vorerst die Molen-, Massen- und Volumenstréme im Be-
triebs- und Normzustand ausgehend von den Eingangsparametern berechnet. Durch die Kennt-
nis der Zusammensetzung, welche durch die Benutzereingaben und die Berechnung des Satti-
gungsdampfdrucks bekannt ist, kann die Umrechnung recht einfach erfolgen. Uber die molaren
Massen der Bestandteile und deren Normvolumina wird die Dichte im Normzustand bestimmt,

welche anschlief3end in den Betriebszustand umgerechnet werden kann.
Viskositat

Zur Bestimmung der Gasviskositat wird das Sutherland Modell verwendet, welches die tempera-
turabhangige Berechnung der dynamischen Viskositit mit ausreichender Genauigkeit in dem

betrachteten Temperaturbereich erlaubt.

Gl 6-1

0
M= T 7315+ 5C 0

i

3
TO + SC <t + 273,15) /2

Zuerst wird die dynamische Viskositidt der beteiligten Spezies separat berechnet, wobei die
Sutherland Konstanten (SC), die Referenztemperaturen (Ti®) und die Referenzviskositaten (n:)

benotigt werden. Diese Daten kénnen Tabelle 6-1 entnommen werden.

Tabelle 6-1: Sutherland-Parameter (Crane, 1988; CRC, 1984)

N: CO; 0; 50; H:0
SC [K] 111 240 127 416 890
To [K] 300,55 293,15 292,25 293,65 373
nO [Pas] 17,81e-6  14,8e-6  20,18e-6  12,54e-6  12,229e-6

Nach der Berechnung der individuellen dynamischen Gasviskosititen m; kann iliber die Mi-
schungsberechnung (siehe Gl. 6-2) die dynamische Viskositit n (in Pa s) fiir das Gasgemisch im

Norm- und Betriebszustand bestimmt werden.

2i X * /MM; *
n= Gl 6-2
2 X; * | MM;

Mittels Division durch die entsprechende zuvor berechnete Gasdichte kann die kinematische

Viskositit v (in m?/s) angegeben werden.
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Wéirmeleittahigkeit

Zur Berechnung der Warmeleitfahigkeit des Gasgemisches werden experimentelle Daten der

Gaseinzelbestandteile verwendet (siehe Tabelle 6-2).

Tabelle 6-2: experimentelle Daten Warmeleitfahigkeit (Dean, 1999)

Nz Co; 0: N H>0
-40°C 21,1 21,1
-20°C 22,6 22,8 14,2
0°C 24,1 14,4 24,5 8,3 15,9
20°C 25,6 16,0 26,1 17,5
40°C 27,0 17,6 27,8 16,3 19,1
60 °C 28,2 19,2 29,4 20,7
80 °C 29,5 20,7 31,1 22,4
100 °C 30,7 21,5 32,8 10.6 24,1
120 °C 32,0 25,7

Durch die Interpolation der Daten wird die Warmeleitfahigkeit der einzelnen Bestandteile bei

der vorgegebenen Betriebstemperatur bzw. unter Normbedingung (t = 0 °C) berechnet. Diese

Werte dienen mithilfe der folgenden Mischungsregel dazu, die Mischungswarmeleitfahigkeit A

(in mW/K m) zu bestimmen:

A=0,5=* in*)li

1
tox

i

Gl 6-3
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6.1.2 Fliissigkeit

Auch fiir die Fliissigkeit miissen die notwendigen Stoffparameter berechnet werden. Aus Griin-
den der Einfachheit wird als Absorptionsfliissigkeit nur eine MEA-Losung betrachtet, allerdings
ist es bei Kenntnis diverser experimenteller Daten auch leicht mdéglich, andere Medien in das

Matlab® Programm zu implementieren.

Sdtticungsdampfdruck von Wasser

Zuerst wird er Sattigungsdampfdruck des Wassers berechnet, welcher einen Einfluss auf die
Stoffparameter des Gases hat. Er wird iiber die erweiterte Antoine-Gleichung berechnet, welche
eine Berechnung vom Tripelpunkt (611,657 Pa; 273,16 K) (Guildner et al,, 1976) bis zum kriti-
schen Punkt (22,064 MPa; 647,096 K) (Sato et al., 1991) zulasst. Sie lautet folgendermafien:

AP, AP
———+ AP, * T + AP5 * In(T) + APg x T*'7 Gl 6-4

In(p) = AP
n(p) vt T ap,

Die Parameter AP; bis AP7 konnen Tabelle 6-3 entnommen werden. Die Temperatur T wird in K

eingegeben, der Sattigungsdampfdruck wird in Pa ausgegeben.

Tabelle 6-3: Parameter der erweiterten Antoine Gleichung (Hilliard, 2008)

AP, AP> AP3 AP, APs AP¢ AP;

72,55 -7207 0 0 -7,139 4,046e-6 2

Der Sattigungsdampfdruck des Wassers wird fiir die Umrechnung zwischen Norm- und Be-
triebsvolumen des Gases bendtigt. Da in der Eingabemaske der Normvolumenstrom sowie die
relative Feuchte eingegeben werden kann, erfolgt durch die Kenntnis des Sattigungsdampf-
drucks die Berechnung des Molanteils des dampfformigen Wassers in der Gasphase. Dieser An-
teil bestimmt die Konzentration der anderen Gasbestandteile (COz, Oz, N3), welche im Normzu-
stand eingegeben werden. Somit kann die Zusammensetzung des Gases im Betriebszustand aus-

gegeben werden.
MEA Gehalt

Der MEA Gehalt kann in der Inputmaske des Berechnungsprogramms auf unterschiedliche Wei-
se eingegeben werden. Hier stehen die Moglichkeit der Eingabe in Massenprozent sowie Molari-
tat zur Verfiigung. Fiir die weitere Verwendung im Modell wird der MEA Gehalt umgehend in
andere Formen umgerechnet, sodass am Ende die Werte in Massenprozent, Molaritiat und Mola-
litat zuganglich sind. Das ist notwendig, da in unterschiedlichen Bereichen der Matlab® Pro-
grammierung auch unterschiedliche Gehalte gefordert sind. Um die Ubersichtlichkeit zu wahren,

werden daher von Anfang an alle Varianten berechnet.
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Die Umrechnung erfolgt folgendermafien:

Molaritat — MM g4
MEA,,; = MEA); ¥ — * 100 Gl 6-5

Massenprozent PMEALsg
Massenprozent — MEA

p MEA, = wt PMEA Gl 6-6
Molaritat 100 MMyga

MEA

Molalitét MEA,, = MEAy/ (1 - 100””) Gl 6-7

Um die Berechnung zu vereinfachen, wird fiir die Umrechnung fiir die Dichte der MEA-LOsung
PMEaLsg Vorldufig ein konstanter Wert von 1045 kg/m?® angenommen. Da die Berechnung der
realen Dichte erst spater im Programm erfolgt, wire hier ein iteratives Vorgehen notwendig,
welches die Genauigkeit der Berechnung allerdings nicht in grofiem Mafde erh6hen wiirde. Die

Dichte im betrachteten Bereich bewegt sich normalerweise zwischen 1000 und 1100 kg/m?3.

Molare Masse

Da im Modell keine Desorption abgebildet wird, ist es notwendig, eine Beladung der Absorpti-
onsfliissigkeit vorzugeben. Dieser Wert wird in ,molcoz/molmea” angegeben, und liegt normaler-
weise bei ca. 0,2. Es kann aber natiirlich auch jeder andere Wert verwendet werden, wobei eine
Eintrittsbeladung in den Absorber von tiber 0,5 molcoz/molmea nicht realistisch ist. Daher sind
auch die Literaturwerte, welche die Grundlage fiir die Berechnung der weiteren Stoffdaten
(Dichte, Oberflachenspannung ...) darstellen, meist nur bis zu dieser Maximalbeladung zugang-
lich.

Die folgenden Gleichungen zeigen die Berechnung der molaren Masse des Mediums in Abhan-

gigkeit von MEA Gehalt und vorgegebener CO; Beladung.

mass, = (MEAy, * MMyga + MEAp, * a x MMc,,) * 1000 [g] + 1000 [g] Gl 6-8

1000 [g]
mol; = (MEA,, + MEA,, x a) * 1000 [g] + ————— Gl 6-9
MMy, o
massy,
MM, = Gl 6-10
mol;,

Hierbei wird zuerst die Gesamtmasse der Losung bezogen auf 1 kg Losungsmittel (H>0), und
danach die korrespondierende Stoffmenge berechnet. Durch eine anschlief3ende Division erhalt

man die molare Masse der Losung.
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Dichte

Die Dichte wird mit Hilfe von Literaturdaten berechnet, welche im beobachteten Bereich zur

Verfiigung stehen (Amundsen et al., 2009):

Tabelle 6-4: Literaturdaten Dichte (20 m% MEA)

CO: Beladung o [molcoz/molyea]

01 02 03 04 05

25 1,0188 1,0327 1,0476 1,0640 1,0800

40 1,0125 1,0264 1,0413 1,0579 1,0735

50 1,0076 1,0215 1,0364 1,0530 1,0680

70 0,9965 1,0105 1,0254 1,0419 1,0570

Temperatur [°C]

80 0,9902 1,0043 1,0192 1,0360 1,0512

Tabelle 6-5: Literaturdaten Dichte (30 m% MFEA)

CO: Beladung a [molcoz/molysa]

01 02 03 04 05

25 1,0280 1,0480 1,0700 1,0957 1,1211

40 1,0210 1,0410 1,0629 1,0885 1,1140

50 1,0160 1,0355 1,0580 1,0830 1,1080

70 1,0040 1,0240 1,0464 1,0719 1,0937

Temperatur [°C]

80 0,9970 1,0176 1,0402 1,0660 1,0878

Tabelle 6-6: Literaturdaten Dichte (40 m% MEA)

CO: Beladung o [molcoz/molyea]

01 02 03 04 05

25 1,0380 1,0630 1,0930 1,1285 1,1597

40 1,0300 1,0550 1,0850 1,1210 1,1490

50 1,0240 1,0490 1,0797 1,1150 1,1433

70 1,0120 1,0370 1,0680 1,1040 1,1318

Temperatur [°C]

80 1,0050 1,0310 1,0620 1,0977 1,1260
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Aus diesen Daten wird in Matlab® eine 3D-Matrix erzeugt, wodurch eine 3D-Interpolation mog-
lich ist. Allerdings sind die errechneten Werte nur giiltig im angegebenen Bereich. Fiir eine rea-
listische Betrachtung des Absorbers sollten aber diese Bereiche (Beladung, MEA Gehalt, Tempe-

ratur) passend sein.

Nachdem die Dichte berechnet wurde, konnen recht einfach Volumen-, Massen- und Molenstrom
der Absorptionsfliissigkeit erhalten werden. Auch hier gilt wieder, dass diese Werte unmittelbar
nach der Eingabe berechnet werden, um sie in der Programmierung allgemein verfiigbar zu ma-
chen. Die Angabe des Fliissigkeitsstroms erfolgt in der Inputmaske mittels L/G Verhaltnis, wel-
ches in 1/Bm? oder kg/kg angegeben werden kann. Die Umrechnung wird dann mittels der er-

mittelten Dichte und der molaren Masse durchgefiihrt.
Viskositat

Flir die Berechnung der dynamischen Viskositdt (in mPa s) werden ebenfalls experimentelle
Daten verwendet, welche mittels folgender Korrelation die Berechnung der dynamischen Visko-
sitit in einem fiir diese Betrachtung sehr guten Bereich erlauben (Weiland et al., 1998). Das Mo-
dell ist giiltig bis zu einer Beladung von 0,5 molco2/moluea, einer MEA Konzentration zwischen

20 und 40 m% und einem Temperaturbereich von 25 bis 80 °C.

([(WPl*MEAwt+WP2)*T+(WP3 *MEAy+WPy)]x[ax(WPg *MEAwt+WP6*T+WP7)+1]*MEAwt>
T2

Gl 6-11

Nmea = Nwe * €

Die Parameter WP bis WP7 sind die Weiland Parameter (siehe Tabelle 6-7), die Temperatur T

wird in Kelvin angegeben, die Beladung o in molcoz/molwmea.

Tabelle 6-7: Weiland Parameter

WP, WP, WP3 WP, WPs WP WP,

0 0 21,186 2373 0,01015 0,0093 -2,2589

Die dynamische Viskositidt von Wasser bei einer vorgegebenen Temperatur nw, wird folgender-

mafien berechnet (Amundsen et al., 2009):

1,3272*[zo—t—o,001053*(t—20)2]> Gl 6-12

Nw,t = Nw,20 * 10( LH10s

Die Temperatur t wird in Celsius verwendet, die dynamische Viskositat von Wasser bei 20 °C

TMw,20 betragt 1,00200 mPas.

Die Umrechnung in die kinematische Viskositat kann einfach durch Division mit der zuvor ermit-

telten Dichte durchgefiihrt werden. Es werden im Modell bei unterschiedlichen Berechnungen
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beide Werte benotigt, daher erfolgt die Berechnung der kinematischen Viskositdt unmittelbar

nach Erhalt der dynamischen Viskositat.

Oberflichenspannung

Fiir die Berechnung der Oberflichenspannung ¢ konnten leider keine experimentellen Daten
gefunden werden, welche neben dem notwendigen Temperaturbereich und MEA Gehalt auch die
CO; Beladung beinhalten. Daher wird auf eine Literaturstelle verwiesen (Vazquez et al., 1997),

welche nur Daten liefert, die den MEA Gehalt und die Temperatur beriicksichtigen.

Tabelle 6-8: Literaturdaten Oberflichenspannung

Temperatur [°C]

25 30 35 40 45 50

0 72,01 71,21 70,42 6952 6884 67,92

1,5 68,45 67,66 6686 6599 6532 64,40

3,2 6597 6517 6441 63,50 62,83 6192

4,9 64,09 6329 62,51 61,63 6096 60,05

6,9 62,63 61,84 51,06 60,17 5949 58,59

11,2 | 60,14 59,61 58,84 5794 57,27 56,36

16,4 | 58,74 5794 57,15 56,27 5558 54,67

228 | 57,31 56,52 5574 5484 54,16 53,25

30,7 | 5599 5520 5443 53552 52,84 51,93

MEA Konzentration [m%]

40,7 | 54,66 53,86 53,07 52,18 51,49 50,58

54,1 | 53,18 52,37 51,58 50,69 50,00 49,09

72,6 | 51,38 50,57 49,77 48,88 48,18 47,27

100 4895 48,14 47,34 46,43 4573 4481

Wie aus obiger Tabelle ersichtlich ist, liegen die Daten nur bis zu einer Temperatur von 50 °C
vor. Da sich die Oberflaichenspannung allerdings im angegebenen Bereich anndhernd linear in
Bezug auf den Temperaturverlauf verhalt, wird fiir dieses Modell davon ausgegangen, dass sich
dieses Verhalten auch bei hoheren Temperaturen zeigt. Da in einem Absorber selten Tempera-
turen liber 80 °C auftreten, sollte dieser Fehler einen geringen Einfluss haben.

Die Daten werden nach der Temperatur und der MEA Konzentration gefittet und stehen somit

dem Programm in [mN/m] zur Verfiigung.
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Wirmekapazitit

Zur Berechnung der Warmekapazitat cp kann wieder auf Literaturdaten zuriickgegriffen werden
(Weiland et al,, 1997), welche unterschiedliche MEA Konzentrationen (10 - 40 m%) und CO;
Beladungen (0 - 0,5 molcoz/moluea) bei 25 °C umfassen. Da der Einfluss der Konzentration und
der Beladung auf die Warmekapazitit bei weitem stirker als die Temperatur im beobachteten
Bereich (20 - 80 °C) ist (vergleiche Wasser), wird in der vorliegenden Arbeit der Temperatur-

einfluss vernachlassigt.

Tabelle 6-9: Literaturdaten spezifische Warmekapazitat

MEA Konzentration [m%]
10 20 30 40
0,00 4,061 3,911 3,734 3,634
0,05 4,015
S
%D_o% 0,10 3,823 3,656 3,508
:E EN 0,20 3,917 3,766 3,570 3,343
g' _§ 0,30 3,915 3,670 3,457 3,238
0,40 3,891 3,648 3,418 3,163
0,50 3,857 3,597 3,359 3,109

Die Daten werden interpoliert, und so dem Programm zuginglich gemacht. Die spezifische

Warmekapazitit wird in [k] /kg K] ausgegeben.
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6.2 PBerechnen der chemischen Parameter

Um die Spezieszusammensetzung in einer Absorptionskolonne korrekt abbilden zu konnen, ist
die Berechnung von diversen chemischen Konstanten notwendig, welche in den niachsten Kapi-

teln vorgestellt werden.

6.2.1 Henry Koeffizient

Das Henry Gesetz gibt die physikalische Loslichkeit eines Gases in einer Fliissigkeit wider, wel-
che iiber den Partialdruck der Gaskomponente iiber der Fliissigkeit definiert ist (siehe Kapi-
tel 2.1.1). Die Henry Konstante (besser Henry Koeffizient) stellt einen Proportionalitatsfaktor
dar, welcher experimentell flir unterschiedliche Gas-/Fliissigkeitskombinationen ermittelt wird.
Im Falle von CO; in einer MEA Losung ist das nur bedingt moglich, da bei CO2 sowohl eine physi-
kalische als auch eine chemische Absorption stattfindet, was die Ermittlung des Henry Koeffi-
zienten nicht auf direktem Wege méglich macht.

Aus diesem Grund wird versucht, iiber Analogien die physikalische Loslichkeit in einer Aminlo-
sung darzustellen. Dieser Ansatz wird auch in dieser Arbeit angewendet, wobei auf Literaturda-
ten zuriickgegriffen werden kann (Penttila et al., 2011), bei welchen die N.0 Analogie verwendet
wird. Hierbei werden zuerst die temperaturabhdngigen Henry Koeffizienten der Systeme
C0O2/H20 und N>0/H>0 ermittelt.

HKP
kP _ e(HKP1+ T2 +HKP3xl0g(T)+HKP4+T) Gl 6-13

H Gas,H,0

Die Temperatur T wird in Kelvin eingesetzt und die Einheit des erhaltenen Henry Koeffizienten

ist [Pa m*®/mol]. Die Parameter HKP; bis HKP, sind in Tabelle 6-10 aufgelistet.

Tabelle 6-10: Parameter Henry Koeffizient (COz/H>0; N:O/H:0; N-2O/MEA)

HKP; HKP HKP3 HKP,
CO2/H20 145,369 -8172,355 -19,303 0
N.0/H.0 158,245 -9048,596 -20,860 -0,00252
N.0/MEA -9172,50 39,598

Die Ermittlung des Henry Koeffizienten von N,O in der MEA-L6sung erfolgt auf folgendem Weg.
Zuerst wird der temperaturabhingige Koeffizient von N20 in reinem MEA mittels Gl. 6-14 be-

stimmt. Die Parameter konnen wieder Tabelle 6-10 entnommen werden.
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pc —
i v oma = HKPL+ HKPy = T Gl 6-14

Anschlieflend kann die Berechnung in der vorliegenden wassrigen Losung mittels Gl 6-15

durchgefiihrt werden.

2

T
he = E g ; 2 _ (—C12%x,) 2
KH N,0,MEA,Lsg - KH N,0,i * X + A12[x1x2] * [1 Blz] *x e 2 Gl 6-15
i=1

x; ist der Stoffmengenanteil der betrachteten Komponente (1 = H;0; 2 = MEA), Ky n20, stellt
den zuvor berechneten Henry Koeffizienten von N0 in Wasser bzw. in MEA dar. Die empirisch

ermittelten Parameter A12, B12 und C12 konnen Tabelle 6-11 entnommen werden.

Tabelle 6-11: Parameter Henry Koeffizient (bindre Mischung H.O/MFEA)

Al12 Bi12 ciz

H.0(1) + MEA(2) | 3524641,533 324,718 13,219

Abschliefend wird mit den berechneten Werten mittels folgender Korrelation der Henry Koeffi-
zient fiir COz in der Losung bestimmt. Aufgrund der Vorgehensweise sind bei dieser Berechnung

sowohl der Temperatur- als auch der Konzentrationseinfluss beriicksichtigt.

K¢
H ¢0,,H,0
pc pc 2,112
= * | ————— Gl 6-16
KH CO,,MEA,Lsg KH N,O,MEA,Lsg ( pc )
H N,0,H,0

In der folgenden Abbildung sind die berechneten Henry Koeffizienten von CO> in einer 30 %igen

MEA Losung in einem Temperaturbereich von 10 bis 90 °C dargestellt.
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Abbildung 6-1: berechnete Henry Koeffizienten von CO2 in 30 % MEA Lésung

Abbildung 6-1 zeigt die geringer werdende Loslichkeit von CO; bei hoherer Temperatur.

6.2.2 Gleichgewichtskonstanten

Die temperaturabhdngige Berechnung der Gleichgewichtskonstanten aller Reaktionen der CO;
Abscheidung mit MEA ist essentiell fiir die Kalkulation der Spezieszusammensetzung wahrend
des Prozesses. Im CO, Abscheideprozess treten folgende chemische Reaktionen auf (Austgen et
al.,, 1989):

R: 2H,0 = H;0% + OH™

R, C0,(aq) + 2H,0 = H;0" + HCO3

R; HCO3 + H,0 = H;0% + CO%~

R4 C,HgNOT(MEAH™Y) + H,0 = H;0" + C,H,NO (MEA)
Rs C3HNO3; (MEACOO™) + H,0 = C,H,NO (MEA) + HCO3

Die Gleichgewichtskonstanten CK kénnen mit folgender Gleichung berechnet werden.

moli,H 0
CK; = e(P1+%+P3*ln<T)+P4*T) % <1\;10\400 ) ’ Gl 6-17
H,0
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i stellt die Nummer der Reaktion dar (1 bis 5), mol ist die Anzahl der Mole H,0, welche an der
jeweiligen Reaktion teilnehmen. MMuzo ist die molare Masse von Wasser. Die Parameter P1 bis

P4 kénnen Tabelle 6-12 entnommen werden. Fiir T wird die Temperatur in Kelvin eingesetzt.

Tabelle 6-12: Parameter Gleichgewichtskonstanten

P1 P> P;3 Py Quelle
R1 132,899 -13445,9 -22,4773 0,0 Austgen et al, 1989
R; 231,465 -12092,1 -36,7816 0,0 Austgen et al, 1989
R3 216,049 -12431,7 -35,4819 0,0 Austgen et al, 1989
R4 0,79960 -8094,81 0,0 -0,007484 Liu et al,, 1999
Rs 1,282562 -3456,179 0,0 0,0 Liu etal., 1999

Die Parameter fiir R4 und Rs wurden von Liu et al. in ihrer Arbeit an experimentellen VLE Daten
angepasst, weshalb sie von den urspriinglichen Werten von Austgen et al., welche meistens als
Basis fiir Gleichgewichtsberechnungen herangezogen werden, ein wenig abweichen. Allerdings

ist dadurch auch eine genauere Datenbasis gegeben.
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6.3 Berechnen der hydraulischen Parameter

Die Berechnung der hydraulischen Parameter stellt einen zentralen Bereich dieser Arbeit dar. Es
werden Kalkulationen sowohl fiir die Packungs- als auch fiir die Spriihkolonne durchgefiihrt,
welche in das Modell einfliefden. Bei beiden Waschertypen ist ebenfalls eine Berechnung der bei
dieser Art des Abscheideverfahrens notwendigen Wasserwasche integriert. Die Berechnung der
Wasserwasche, welche im Grunde genommen ebenfalls eine kleine Packungskolonne ist, erfolgt
auf die gleiche Weise wie in Kapitel 6.3.1 beschrieben, aufier, dass als Medium Wasser anstatt
einer MEA Losung verwendet wird. Es wird daher nicht naher auf die Wasserwascheberechnung

eingegangen.

6.3.1 Packungskolonne

Bei der Simulation der Packungskolonne kann auf bereits in der Literatur vorhandene Modelle
zuriickgegriffen werden. In dieser Arbeit wird die Berechnungsmethode von Billet und Schultes
(Billet et al., 1999) fiir Kapitel 6.3.1 verwendet. Fiir dieses Modell werden Packungsparameter
verwendet, welche unter anderem in der erwahnten Veroffentlichung gefunden werden kénnen.
In der vorliegenden Arbeit werden Berechnungen mit weiteren Packungen zur Verfiigung ge-
stellt, die in dem Paper von 1999 noch nicht existierten. Allerdings fiihrt die Firma Raschig lau-
fend Packungstests durch, mit denen sie die fiir das Billet-Modell geforderten Parameter gene-
rieren kann. Daher konnten in dieser Doktorarbeit auch Packungen berechnet werden, fiir wel-
che es in der Literatur noch keine zugadnglichen Werte gibt. Diese Parameter wurden direkt von
der Firma Raschig auf Nachfrage bezogen.

Bevor allerdings die Berechnung des Abscheideapparates durchgefiihrt wird, werden im Modell

einige notwendigen Parameter kalkuliert.
F-Faktor

Der F-Faktor stellt einen fiir Packungskolonnen wichtigen Parameter dar, da er die Gasge-
schwindigkeit in Abhédngigkeit der Gasdichte angibt. Aufderdem kann in den F-Faktor zusatzlich
ein sogenannter Systemfaktor (oder Schaumfaktor) einflief3en, welcher den tatsachlichen Quer-
schnitt einer Kolonne um einen empirisch ermittelten Betrag reduziert. Dieser Systemfaktor
dient als Anpassungsparamter dazu, die berechneten Werte den gemessenen anzugleichen. Die
Formel zur Berechnung des F-Faktors lautet folgendermafien (die Einheitenumrechnung orien-

tiert sich an der Eingabe im Berechnungsmodell):

— 3600 Gl 6-18
=P (a v SP
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FF ist der erhaltene F-Faktor in \Pa, pg ist die berechnete Gasdichte in kg/m?, Gas stellt den
Volumenstrom in m?3/h dar, dk. ist der vorgegebene Kolonnendurchmesser in m und SF ist der
bereits erwahnte Systemfaktor. Bei der CO; Abscheidung mit MEA wird normalerweise ein Sys-
temfaktor von 0,88 fiir den Absorber verwendet, allerdings kann hier der Systemfaktor an beo-

bachtete Ergebnisse angepasst werden.

Berieselungsdichte

Der ndchste Parameter, welcher im Modell verwendet wird, ist die Berieselungsdichte (Liquid
Load). Dieser Faktor gibt die spezifische Fliissigkeitsbelastung bezogen auf den Kolonnenquer-

schnitt an. Mit folgender Formel wird er berechnet:

L
= Gl 6-19
U= (g * SF2 %1

4

u,, ist die spezifische Berieselungsdichte in m3/m? h, Liq, stellt den Fliissigkeitsvolumenstrom

dar in L/h, dko ist der vorgegebene Kolonnendurchmesser und SF ist abermals der Systemfaktor.

Hold-Up

In einer Kolonne ergibt sich durch die Benetzung und das ,Aufstauen” der Fliissigkeit ein defi-
nierter Fliissigkeitsinhalt, welcher im Inneren der Packung oder der Fiillkérper dauernd vor-
handen ist. Diese Fliissigkeitsmenge wird Hold-Up genannt, und ist definiert anhand des Fliissig-
keitsvolumens bezogen auf das Volumen der leeren Kolonne [m*/m?3]. Da es sich hierbei um eine
dimensionslose Grofde handelt, wird sie auch manchmal in % angegeben.

Der Hold-Up verringert den durchlassigen Querschnitt der Kanéle in der Packung, was zum ei-
nen den gasseitigen Druckverlust erhoht, andererseits aber den Stoffaustausch begiinstigt. Zu-
satzlich verringert sich die Reaktionsoberfliche, was wiederum negativ fiir den Stoffaustausch
ist. Hier ist also ein Optimum zu finden, um die Kolonne bestmdéglich auszulegen. Da die Schicht-
dicke der Fliissigkeit, welche sich an die Kanale anlegt, ein Resultat mehrerer Stoffparameter ist
(Dichte, Oberflachenspannung, Viskositat) ist die Berechnung einigermafien komplex und ab-
héngig von den in dem betrachteten Kolonnensegment vorherrschenden Zustdnden. Aus diesem
Grund gibt es im vorliegenden Modell unterschiedliche Berechnungsroutinen fiir die verschie-
denen Lastzustinde der Kolonne. Diese Lastzustdnde sind aufgrund des Stau- und des Flutpunk-
tes der Packung definiert. Der Staupunkt stellt den Wert dar, bis zu dem der Fliissigkeitsinhalt
der Packung (Hold-Up) anndhernd konstant ist. Erst ab dem Staupunkt beginnt sich die Flissig-
keit aufzustauen. Am Flutpunkt flutet die Kolonne, das bedeutet, dass die Gasgeschwindigkeit zu
hoch ist, damit die Fliissigkeit nach unten rieseln kann. Fiir die Berechnung der hydraulischen

Eigenschaften der Kolonne miissen diese Punkte natiirlich berechnet werden.
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Loading Point
Die Berechnung des Staupunktes (Loading Point) erfolgt folgendermafden. Zuerst wird die Gas-

geschwindigkeit vgs am Loading Point berechnet:

1 1
€ 1 /3 1 /6
ves= || —a¥s (12_”_LuLS) ' (12_ﬂu”) PL GLez0
’ Ys|a'ls gpL gpr Pe

g steht fiir die Erdbeschleunigung in m/s? ¢ (Liickengrad) und a (spezifische Oberfliche in
m?/m?) sind packungsspezifische Parameter, welche aus diversen Veréffentlichungen oder vom
Packungshersteller bezogen werden konnen. 1, ist die dynamische Viskositdt der Fliissigkeit in
kg m/s, und die Dichten pg und pi. stellen die Dichten der Medien dar. Der Widerstandskoeffi-

zient ys wird auf folgende Weise bestimmt:

—2ng

y 0,4
g =2 |0 p_G(”_L) Gl 6-21
Cs |massg | pL \Ng

Bis auf Cs und ns sind die Parameter bereits aus den vorigen Formeln bekannt. Cs und ns sind
zwei Faktoren, welche unterschiedliche Werte annehmen kénnen, je nachdem, welches Ergebnis

folgende Berechnung ergibt:

<04 Cs = CS,Tab
ne = —0,326
massy F Gl 6-22
massg | py C 0605 C (n_L>0,1588
> 0’4 S ) S,Tab G
ne = —0,723

Csrab ist ein tabellierter Parameter, welcher fiir jede Packung oder jeden Fiillkorper separat be-
stimmt werden muss. Diese Charakterisierung erfolgt in Teststdnden diverser Packungsherstel-
ler, welche die erhaltenen Daten in Verdéffentlichungen oder auf Nachfrage zur Verfiigung stellen.

Die Geschwindigkeit der Fliissigkeit am Staupunkt wird folgendermafien berechnet:

pc Mass;
Vs = —*—
’ pL Massg

* VG,S G]. 6'23

pc und pi sind die Dichten der Medien, massiiq und massgas stellen die Massenstrome der Medien

und vgs die Gasgeschwindigkeit am Loading Point dar, welche laut Gl. 6-20 berechnet wird.
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Wie in Gl. 6-20 und Gl. 6-23 ersichtlich ist, muss die Berechnung des Staupunktes iterativ erfol-
gen, was allerdings mit den heutigen Mathematikprogrammen normalerweise kein Problem

darstellt.
Flooding Point
Die Berechnung des Flutpunktes (Flooding Point) folgt demselben Schema wie beim Staupunkt.

Mathematisch gesehen, ist der Flutpunkt bei der Gasgeschwindigkeit erreicht, bei der die Ge-

schwindigkeit der Fliissigkeit 0 ergibt. Die Formeln fiir die Berechnung sind nachfolgend ange-

fihrt.
3/
e—h 2 |
Vert = V2 i( 1L 1) LFL |PL Gl 6-24
Yr < /2 a Pc

Die meisten Parameter sind bereits bei der Berechnung des Staupunktes verwendet worden. Die

Koeffizienten yr und hi,; werden in den nachsten Gleichungen beschrieben.

—2np;

; 0.2
S B i A 6l.6-25
Cr|massg | pL \Ng

Wie bereits beim Staupunkt sind die beiden Parameter Cr und np zwei Faktoren, welche unter-

schiedliche Werte annehmen konnen, je nachdem, welches Ergebnis folgende Berechnung

ergibt:
Cr; =C
<04 Fl FLTab
ng = —0,194
massy |Pe Gl 6-26
maSSG pL 77L 0,1028
Cp; = 0,6244 «C (—)
>04 Fl FLTab -
ng; = —0,708

Criab ist abermals ein tabellierter Parameter, welcher fiir jede Packung oder jeden Fiillkorper

separat bestimmt werden muss.

Der Parameter hyp stellt den Hold-Up im Flutpunkt dar und wird nach Gl. 6-27 berechnet.

2, 1, MAssy, Pg
pLMAssg py

6
hE,Fl(BhL,Fl - 5) = Ea VG Fl Gl 6-27
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Auch diese Berechnung muss wieder iterativ erfolgen.

In der Regel wird eine Kolonne bei 70 - 80 % des Flutpunktes betrieben, da sich hier ein guter
Kompromiss zwischen Druckverlust und Stoffiibertragung ergibt. Manche Packungshersteller
geben fiir [hre Produkte eigens definierte Arbeitsbereiche vor, die sich aber meistens bei den

allgemein giiltigen Auslegungskriterien bewegen.

Da nun die Systemgrenzen bekannt sind, kann die Berechnung der Hold-Ups in den unterschied-
lichen Arbeitsbereichen erfolgen. Dazu anzumerken ist, dass die Kalkulationen mittels geeigne-
ter Korrelationen beziiglich realer Beobachtungen angepasst werden. Diese Notwendigkeit
ergibt sich aufgrund der Tatsache, dass bei den theoretischen Betrachtungen nur vertikale Kana-
le angenommen werden, welche in der Realitdt allerdings nicht auftreten. In Wirklichkeit sind
die Packungen und Fillkorper so designt, dass die Medien in einer Abscheidekolonne einen lan-
geren Weg nehmen miissen, um eine gute Verweilzeit und einen vorteilhaften Stoffaustausch zu
gewahrleisten. Diesem Umstand wird bei der Korrektur auf reale Gegebenheiten Rechnung ge-

tragen.

Hold-Up unter Loading Point
Unter dem Loading Point wird der Hold-Up folgendermafen berechnet:

1

1 /3

hy<s = (12—n—LuLa2) Gl 6-28
gpL

Alle in der Berechnung vorkommenden Parameter sind bereits in der Kalkulation des Loading

und Flooding Points erklart.

Hold-Up Loading Point
Der Hold-Up direkt am Loading Point kann mit Gl. 6-29 berechnet werden.

1 2
1T’L /3 ah /3 ~
hys = (12§—uLa2) (_) Gl 6-29

Der Term (an/a) ist abhdngig von der berechneten Reynolds Zahl in der Kolonne fiir die Fliissig-
keit, da die hydraulische spezifische Oberflache der Packung (an beriicksichtigt die Verringerung
der Packungsoberfliche aufgrund des Fliissigkeitsfilms, der sich darauf bildet) bei geringeren
Reynolds Zahlen weniger stark zunimmt als bei hoheren. Daher gibt es fiir zwei Bereiche unter-

schiedliche Berechnungen.
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0,15 /4,2 \ %1
<5 (28 = G (2222) <ﬂ>
a anyg 9

Re, = Gl 6-30

a u p\0%5 (uZa\”!
>5 (Fh) = 0,85 * Chrap ( LPL) <L>

ang g

Hold-Up zwischen Loading Point und Flooding Point

Der Hold-Up im Bereich zwischen dem Loading und dem Flooding Point wird mit Gl. 6-31 be-
rechnet. Dabei ist anzumerken, dass vorerst der hys bestimmt werden muss, der in Gl. 6-29 an-

gegeben ist.

13
Ve
hy, =hys+ (hyp — hys) <VG n) Gl 6-31

ver kann Gl. 6-24 entnommen werden, vg stellt die spezifische Gasgeschwindigkeit dar (siehe

folgende Gleichung):

Gas,,

- 3600 Gl 6-32
6 = (o *SF)2x 1
7z

Auch hier sind wieder alle Parameter bereits in den vorigen Gleichungen beschrieben.

Hold-Up Flooding Point
Der Hold-Up am Flooding Point sollte eigentlich der einer gefiillten Kolonne sein, trotzdem gibt
das Modell nach Billet hier eine empirische Korrelation an, welche in Abhéngigkeit des Hold-Ups

am Staupunkt aufgestellt ist.

_ nLow\ %>
hpp,=22%h¢ Gl 6-33
NwpPL
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Druckverlust

Da nun der Hold-Up in allen mdglichen auftretenden Bereichen berechnet werden kann, ist der

nachste Schritt die Kalkulation des Druckverlustes der Kolonne.

Berieselte Kolonne

Die folgenden Gleichungen dienen der Berechnung bei einer berieselten Kolonne.

Apyer a FF?1

= — Gl. 6-34
H wL(s—hL)3 2 W

Der Druckverlust wird in Relation zur Gesamtpackungshoéhe berechnet, d.h. die Einheit betragt
Pa/m. Der Kenntnisstand der Gesamthéhe H (in m) ergibt dann durch Multiplikation den Ge-
samtdruckverlust der Kolonne. Der Parameter hy, ist der zuvor berechnete Hold-Up fiir den be-
trachteten Bereich. a, € und der F-Faktor FF sind schon aus vorigen Berechnungen bekannt. Der
Wandfaktor W (Gl. 6-39) sowie der Widerstandsbeiwert 1. (Gl. 6-35) miissen noch bestimmt

werden.

64 1,8 \/e—h\" [ h \"?
Y, = CP,O,Tab( + >< L) < L) exp“\/F_TL Gl 6-35

0,08
Rec ~ Re; € hys

Der Faktor Cporap ist wieder ein packungsspezifischer tabellierter Parameter, welcher entspre-
chenden Datenbanken oder Literaturstellen entnommen werden kann. h;, und hys sind bereits
berechnet, und auch ¢ ist bereits bekannt. Die Berechnung der Faktoren C1, der Froude Nummer

Fri. und der Reynoldszahl Reg erfolgt mithilfe der folgenden Formeln.

13300
a2
ula
Fr, = 2= Gl 6-37
g
ucdp
Re, = ——— Gl 6-38
-9

Die zur Berechnung der Reynoldszahl notwendigen Gréf3en W und dp werden folgendermafien

berechnet.

1 dp
1 _gdKOl

Gl 6-39
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dp =6 Gl 6-40

Unberieselte Kolonne

Fir den Sonderfall der unberieselten Kolonne wird Gl. 6-41 verwendet.

Apary @ FF? 1

0 —=—— Gl 6-41
H e 2w

Die Berechnung des Widerstandsbeiwerts kann laut folgender Gleichung berechnet werden:

64 1,8
) Gl 6-42

=C —
lpO P,0,Tab <R€G Re((;),OS

Capacity Factor

Der dimensionslose Capacity Factor dient als Maf3 fiir die in der Packung erreichte Kapazitit. Bei

den meisten Packungen stellt ein Capacity Factor um 0,8 den Staupunkt dar, bei 1 flutet die Ko-

lonne. Da die Auslegung einer Kolonne so durchgefiihrt wird, dass der Betriebspunkt sich mog-

lichst nahe unter dem Staupunkt befindet, ist die Kenntnis der Kapazitatsfaktoren fiir das Design

essentiell. Manche Packungshersteller geben fiir ihre Produkte auch Auslegungskriterien in

Form des Capacity Factors fiir einen speziellen Anwendungsfall vor. Die Berechnung ist sehr

einfach, nachdem die notwendigen Parameter bereits ermittelt sind.

Ve
Cf = Gl 6-43
VG, Fl
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6.3.2 Sprithwascher

Auch fiir den Sprithwascher werden die hydraulischen Parameter berechnet. Da es hierfiir keine
allgemein giiltigen Modelle gibt, wird auf das firmeninterne ANDRITZ Knowhow zurtickgegriffen
und auf intern durchgefiihrte Forschung verwiesen, wobei die Publikation von Horn (Horn,
2001) als Beispiel dienen soll.

Im Gegensatz zur Packungskolonne wird beim Sprithwascher im Eingabesheet kein Schaumfak-
tor abgefragt, sondern der Sauterdurchmesser der Tropfen und der Wandwasseranteil. Bei den
nachfolgenden Berechnungen wird eine monodisperse Verteilung der Tropfen angenommen,
d.h. der angegebene Sauterdurchmesser stellt im Modell den Durchmesser aller Tropfen dar. Je
kleiner der Durchmesser des Waschers ist, desto hoher ist naturgeméf$ auch sein Wandwasser-
anteil. Bei der Versuchsanlage in Leoben wurde dieser Faktor mittels der Apparatur laut Abbil-

dung 6-2 bestimmt.

)
)

\\\
T T

Kontakiwasser

\L Randwasser

Abbildung 6-2: Apparatur zur Wandwasserbestimmung (Quelle: Fellner, 2014)

—

Die Versuche ergaben einen Wandwasseranteil von 30 %. Dieser Faktor ist allerdings von vielen
Parametern abhdngig, die von Fall zu Fall unterschiedlich sind: Wascherdurchmesser, Spriih-
winkel, Abstand Diise-Wand, Stoffeigenschaften der Medien und Gasgeschwindigkeit. Aus die-
sem Grund wird bei industriellen Waschern der Wandwasseranteil mittels CFD Simulation be-
rechnet. Auch der Backsplash (Redispergieren des Wandwassers durch Tropfenimpuls) des Ab-
sorptionsmediums kann auf diese Weise ermittelt werden. Trotzdem zeigt dieser simple Ver-

such, welche Werte das Wandwasser annehmen kann. Dieser Anteil steht dann der Absorption
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nicht mehr zur Verfligung und muss in der Auslegung eines Sprithwaschers berticksichtigt wer-
den.

Der Sauterdurchmesser ist vom verwendeten Diisentyp, den Stoffeigenschaften des Mediums
und dem Diisenvordruck abhéngig. In diesem Modell wird aufgrund der Einfachheit keine Trop-
fengroflenverteilung angenommen. Ebenso wird fiir die Tropfen der Einfachheit halber eine
Kugelform vorausgesetzt.

Bevor die hydraulischen Parameter des Waschers berechnet werden, werden im Modell einige
allgemein giiltige Faktoren bestimmt (Achtung: es werden die gleichen Parameterbezeichnun-

gen wie bei der Packungskolonne verwendet):

Gas,,
3600
Vg =——
¢ dKolz *T
4

Gl 6-44

Wie bereits in Gl. 6-32 wird die Gasgeschwindigkeit im Wascher vg in m/s berechnet. Der Wa-
scherdurchmesser dko und der Gasvolumenstrom Gasi, sind im Eingabesheet des Sprithwa-

schers einzugeben.
Rieselfilm

Mit dem vorgegebenen Wandwasseranteil kann der Rieselfilm der Wand berechnet werden.

Nach Kraume (Kraume, 2012) wird zunachst die Reynoldszahl laut Gl. 6-45 berechnet.

VWW
3600 /v Gl 6-45
dKol *T t

Reyw =

Der zur Verfiigung stehende Wandwasseranteil wird mittels Gl. 6-46 ermittelt.

LG * Gas;,; WW

- Gl 6-46
Yww 1000 100

Als nachstes kann die Schichtdicke des Rieselfilms berechnet werden. Im Fall der laminaren
bzw. pseudolaminaren Stromung (Re < 400) wird Gl 6-47, bei turbulenter Stromung (Re > 400)
Gl. 6-48 angewendet.

[uy

3 % Vf 3 1 3
SDWW,lam = ( g > * ReS/W Gl 647
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3xv2\3 8
SDWW,turb = 0,302( 7 L) * Rel> Gl 6-48

Die Schichtdicke SDww; wird in der Einheit m ausgegeben. Durch die Kenntnis der Schichtdicke

kann die Filmoberfliche ermittelt werden.
dnew = dKol — 2% SDWW,i Gl. 6-49
Aww = dnew * T * Hspray Gl 6-50

Aww ist die Rieselfilmoberfliche in m?, Hspray die Spriihhéhe, welche im Eingabesheet vorgegeben

wird.

Hold-Up

Als nachstes wird die Fliissigkeitsmenge, welche nicht an der Wascherwand gebunden ist laut
Gl. 6-51 berechnet:
Fgray = L0 O (W) 61 651
pray 1000 100

Vspray ist der berechnete Waschmittelvolumenstrom in m3/h, LG stellt das eingegebene L/G Ver-
hiltnis (in 1/m?*) dar und WW den Wandwasseranteil (in %).

Da nun die Gesamtmenge der an der Absorption teilnehmenden Tropfen bekannt ist, kann der
Hold-Up im Waischer berechnet werden. Zunéchst miissen allerdings die Tropfengeschwindig-
keit und damit die Verweilzeit der Fliissigkeit bestimmt werden. Das erfolgt mittels Berechnung
der Relativgeschwindigkeit zwischen herabfallenden Tropfen und aufsteigendem Gas. Die Be-
rechnung leitet sich aus dem Kriftegleichgewicht zwischen Gewichtskraft F,, Auftriebskraft Faus,
Widerstandskraft F,, und Tragheitskraft F; nach folgender Gleichung ab:

Fg — Faus — Ky = F; Gl 6-52
Fg =mrg =VrepLg Gl 6-53

Die Gewichtskraft ist eine Funktion der Masse des Tropfens und der Erdbeschleunigung.
Four =mgg = Vrrpcg Gl. 6-54

Die Auftriebskraft ergibt sich durch die vom Tropfen verdrdangte Masse des Gases.
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p
E, = ¢76QTr Vgel Gl. 6-55

Die Widerstandskraft ist abhdngig von der Relativgeschwindigkeit v. (siehe Gl. 6-58), dem Wi-
derstandsbeiwert y und Qr, der Querschnittsfliche des umstromten Tropfens. Der Wider-
standsbeiwert ist prinzipiell abhdngig von der Reynoldszahl, da aber davon ausgegangen wer-
den kann, dass es sich bei diesem System um ein turbulentes Regime handelt (Re > 500), kann
mit dem Wert 0,44 eingesetzt werden. Bei niedrigen Reynoldszahlen werden folgende Werte
verwendet: Re < 0,5: y = 24/Re; 0,5 < Re <500: y = 18,5/Re%¢ (Vauck, 1988). Die Reynoldszahl

kann nach folgender Gleichung berechnet werden.

oo sz Vre Gl 6-56
1000 vg

Vaas ist die kinematische Viskositit des Gases in m?/s und v« die Relativgeschwindigkeit, welche
erst spater in Abhéngigkeit des Widerstandsbeiwerts y berechnet wird. Hier wird ersichtlich,
dass eine iterative Berechnung erfolgen muss, wenn das Spriihregime nicht turbulent ist, was in

einem Sprihwascher normalerweise nicht vorkommt.
F,=0 Gl 6-57

Da die Tropfengeschwindigkeit als konstant angenommen wird, nimmt die Tragheitskraft den

Wert 0 an.

Durch Gleichsetzen und Umformen von Gl. 6-52 ergibt sich Gl. 6-58, mit welcher die Relativge-

schwindigkeit berechnet werden kann.

Gl 6-58
Vet =
Nun lasst sich die Tropfengeschwindigkeit berechnen:
Vrr = Vrel — Vg Gl. 6-59

Die Tropfengeschwindigkeit in Relation zur Wascherhdhe, welche im Eingabesheet vorgegeben

wird, ergibt die Verweilzeit eines Tropfens tr im Wascher.
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H
Tpp = —21%Y Gl 6-60
Vrr

Der Anteil des Waschmediums im Wascher bezogen auf das Waschervolumen wird in Gl. 6-61

berechnet.

Vs
hL = ﬁ * Ty Gl 6-61

In diesem Fall ist der Hold-Up h; als Absolutmenge in m*® ausgegeben. Die Umrechnung auf
m?3/m? erfolgt durch Dividieren durch das Wiaschervolumen. Die Ermittlung der absoluten Men-
ge ist auch notwendig fiir die Bestimmung der Tropfenanzahl bzw. der gesamten Austausch-
oberflache, welche in den nachsten Gleichungen berechnet werden. Hier ist nochmals anzumer-
ken (wie eingangs erwahnt), dass durch die Annahme einer monodispersen Verteilung die Trop-
fenanzahl sowie die berechnete Austauschoberfliche nur Rechenwerte darstellen, da den Be-

rechnungen keine Tropfengrofienverteilungen zu Grunde gelegt sind.

hy
anz =
Tr,all d32 )3 . Gl 6-62
1000
6

anzrran stellt die Anzahl aller sich im Wascher befindlichen Tropfen dar.

d 2

ATy il = ANZTyr q11 * (1000

awan gibt die berechnete Austauschoberfliche der Tropfen in m? im Wéscher an.

Druckverlust

Um den Druckverlust des Waschers zu berechnen, wird das Modell von Michalski (Michalski,
1997) angewendet. In der zitierten Publikation wird das aerodynamische Verhalten von Gleich-
und Gegenstromsprithwaschern berechnet. In der vorliegenden Arbeit beschrankt sich die Be-
trachtung allerdings nur auf den vorliegenden Fall eines Sprithwaschers, welcher im Gegen-
strom betrieben wird.

Fiir die Anwendbarkeit des Modells miissen vorerst folgende Annahmen definiert werden:

e Die Tropfen bewegen sich nur senkrecht nach unten.
¢ Die Gasgeschwindigkeit ist liber die gesamte Absorptionshéhe konstant.
e Das Tropfenregime ist monodispers.

o Es gibt keine Tropfen-Tropfen oder Tropfen-Wand Interaktion.
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Weiters besitzt das Modell eine Giiltigkeit im turbulenten Bereich (400 < Re < 2500), bei Trop-
fengrofie grofier 0,4 mm, bei Wascherhdhen iiber 1 m und Gasgeschwindigkeiten von 0 - 12
m/s. Diese Modellgrenzen entsprechen den Parametern, welche heutzutage normalerweise bei
grofden Sprithwaschern im Entschwefelungsbereich angewendet werden. Doch auch bei einem
Sprihwascher im grofdtechnischen Bereich fiir CO, Abscheidung sind diese Grofdenordnungen

passend.

Der Druckverlust in einem Wascher kann tiber die Bestimmung der Euler Zahl berechnet wer-

den:
Ap = Eu * pg Vrrmax Gl 6-64
Die Maximalgeschwindigkeit des Tropfens vrrmax wird nach Gl. 6-65 berechnet.

y A% g
Trmax — 0,636 d32 G]. 6'65

1000

Die notwendige Archimedes Zahl Ar wird folgendermafsen bestimmt:

dss \}
(1000) (L — Pc)g Gl 6-66

2
VePa

Ar =

Die Bestimmung der Euler Zahl Eu wird nach GL. 6-67 berechnet.

1-U 1-U
3 - D 3 Doxp=20
u 1 1+0 1+0, %P
Eu=0,405< Spmy)ReG OSP—L b, b +Fol| GlLé6-67
Y 1273 Ar%pg |4 1=Up 4 1=Up 020
1+0, 1+0,

Die Parameter u (Berieselungsdichte), Rec (Reynolds Zahl), Up (dimensionslose Tropfenge-
schwindigkeit an der Diise im Verhaltnis zum Gas), ® und Fo (Fourier Zahl) miissen fiir die Be-
stimmung der Euler Zahl vorerst bestimmt werden. In den folgenden Gleichungen sind diese

Berechnungsschritte gezeigt.

e

__36 ;

Uspray = d12( *T Gl 6-68
o

4
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Die Berieselungsdichte (Liquid Load) des Waschers ist das Volumen des Waschmediums bezo-
gen auf den Querschnitt des Waschers. Hier wird die Waschmittelmenge zur Berechnung heran-

gezogen, welche sich in Tropfenform befindet. Die Einheit der Berieselungsdichte uy, ist m*/m?s.

v d32
Re,. — ¢ 1000 Gl 6-69
e =———
Ve
d32
b= Ar05 Ve

vrrp ist ein beliebig annehmbarer Wert fiir die Anfangsgeschwindigkeit des Tropfens, wenn er
aus der Diise stromt. Wie in der Publikation von Michalski gezeigt wird, hat die Anfangstropfen-

geschwindigkeit nur einen geringen Einfluss auf die Druckverlustberechnung.

0,5 PG

0 = 0,636Ar Fo Gl 6-71
L
Die Fourier Zahl Fo wird nach Gl. 6-72 berechnet.
Fo = VeTrr
( d32 )2 G] 6'72
1000

Die Berechnung der Verweilzeit des Tropfens tr. wird in Gl. 6-60 gezeigt.

Durch den Vergleich der in diesem Modell erhaltenen Ergebnisse und der Ergebnisse des semi-
empirischen Modells der ANDRITZ AG (siehe Kapitel 8.2.2) ergibt sich ein Korrekturterm, wel-
cher die erhaltenen Resultate stark verbessert. Abbildung 6-3 zeigt den soeben erwahnten Ver-

gleich.
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w

Druckverlust Spriihwdscher ANDRITZ [mbar]
[ N

0 1 2 3 4

Druckverlust Spriihwdscher Modell [mbar]

®1lmm 2 mm 3mm 4 mm

Abbildung 6-3: Validierung Spriihwdscher Druckveriust

Aufgetragen ist der berechnete Druckverlust des Modells von Michalski und des semiempiri-
schen ANDRITZ Auslegungstools flir unterschiedliche Gasgeschwindigkeiten (ist in Kapitel 8.2.2
genauer erklart) und Tropfengrofien. Das L/G Verhéltnis wird fiir alle Punkte konstant gehalten.
Wie zu erkennen ist, weisen die Werte deutliche Unterschiede auf, welche mit der Erweiterung

des Modells mithilfe des folgenden Korrekturterm minimiert werden kénnen:

Apmod,korr = 2,75 * Appoq — 0,085 Gl 6-73

Die Ergebnisse dieser Modellanpassung werden im Kapitel 8.2.2 gezeigt.
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7 Ergebnisse

In diesem Kapitel wird das fertige Modell betrachtet, sowie die Ergebnisse mit gemessenen Da-
ten abgeglichen. Die empirischen Daten werden den Versuchen an den beiden Testanlagen am
Kraftwerk Dirnrohr (Packungswéascher) und im Technikum der Montanuniversitit Leoben

(Sprithwascher) entnommen.

7.1 Modellaufbau

Der Modellaufbau ist in Abbildung 7-1 gezeigt.

New Abs- Absorber Fluid
projeet Absorber Input Sheet

Phase
———— Equilibrium
Thermodynamic
Sheet

Speciation

Main Sheet New Spray Spray Fluid
ProjeCt spray InpUt

Open Project

References

Abbildung 7-1: Modellaufbau

Die Strukturierung des Modells folgt einer logischen Vorgangsweise. Zuerst wird ausgewahlt,
welche Art von Wascher (Packungsabsorber oder Sprithwéscher) untersucht werden soll. An-
schlieffend kommt der Benutzer zu den jeweiligen Eingabesheets, welche sich in Aufbau und
Inhalt dhneln. In diesen Eingabesheets sind bereits die Werte der untersuchten Versuchsanlagen
eingetragen, die Parameter konnen aber beliebig variiert werden. Von beiden Eingabesheets
gelangt man zu einem separatem ,Thermodynamic“ Bereich, in welchem die berechneten we-
sentlichen Stoffdaten der Gas- und der Fliissigphase ausgegeben werden. Ausgehend vom
»Thermodynamic“ Sheet sind zwei weitere Tools erreichbar, in welchen zum einen die Gleich-
gewichtskurven und zum anderen die Spezieszusammensetzung kalkuliert werden kénnen.

Die beiden ,Fluid“ Sheets geben die Ergebnisse der hydraulischen Berechnung der Abscheideap-

parate wider. Die einzelnen Sheets werden im nachfolgenden Kapitel genauer erlautert.
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7.2 Benutzeroberfliche Modell

In diesem Kapitel werden die unterschiedlichen Ein- und Ausgabefenster des Modells vorgestellt

und erklart.

7.2.1 Main Sheet

In einem ersten GUI (Graphical User Interface) wird ausgewahlt, welche Berechnung durchge-
fiihrt werden soll. Zur Auswahl stehen Abs- (Packungs- oder Fiillkorperkolonnen) oder Spray-

Projekte (Sprithwascher).

neues Packungs-
wischer Projekt neues Sprithwischer Projekt

/ /
4. main_she EI@ Offnen eines

gespeicherten Projektes

elcome to PCC LCalculator 1.0! /

/

[ Mew Kbs-—F‘rnjeu:t ] [ Mew SDFEY-F'FD]EET ] [ Open F‘rﬂje,ct ]

Referen c%

Quellenangaben

AMDRITZ AG Martin Kaller (2015)

Abbildung 7-2: GUI ,Main Sheet”
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7.2.2 Absorber Input Sheet

Bei Auswahl eines neuen Abs-Projektes offnet sich das dementsprechende Eingabesheet
(Abbildung 7-3). Eingaben koénnen nur in den weifden Feldern erfolgen, die grauen Felder sind
entweder unveranderbare Vorgaben (z.B.: Normdruck) oder berechnete Werte (z.B.: Betriebs-

kubikmeter).

Wechsel zum Thermo- Wechsel zum Ein- und Ausgabe der

. . Eingabe der Wa-
dynamic Sheet Absorber Fluid Sheet scherparameter Gasparameter

\ / /
ra

P

© sbrorber nput e e s
o ] i,
D& d| < |ThA Projektname >
Froject Name / (Gas Conditions ¥ )
Narm Actual
Gas flowrate 80.87 | Mme/h 100.00 | Amflh
@ C
( Absorber + Packings b Gas temperature | 27315 | K 40.00 |7 K
Column diameter 0.15 n Gas pressure 101325 | Pa 101325 | @ Paha
™) r
Column height 15.00 m Relative humidity 0.00 %rH 100.00 | %rH
Packing height (Abs) 12.00 m 02 content 1280 vol% 1159 | vol%
Packing type (Abs) Raschig SuperPak 2507 -] 02 content 6.00 | vol% 356 | vol%
Packing height (WWW) 1.00 m 502 content 0.90 wol% 0.33 vol%
Packing type (VW) Raschig SuperPak 250 v: N2 content 8060 | vol% 7473 | vol%
Liquid flowrate W/ 300,00 Uh \H20 content 0.00 volie T7.28 volt )
dp Demist ® Pa
P Demister 200.00 - A . )
& T Liquid Conditions
dp Mizcellaneous S00.00 ° 4 Liquid flowrate 279.95 L
\ () mbar ) d :c
Liguid temperature: 40.00 K
- Absorption parameters a with
@ Liam® i .
LG Ratio 280 q_ .m WMEA concentration 30.00 =
(] kg.'kg Ee
: CO2 loading 022 mol COZ/
Removal efficiency 90.00 with mol WEA )
\ S
Syestem factor (Abs
ystem factor (Abs) 0.85 =
System factor (VW) 1.00 No Errors or QVarnings
L3
Abbildung 7-3: GUI ,Absorber Input Sheet” N\ . . .
Eingabe der Pro- Fehleranzeige Eingabe der Li-
zZessparameter quidparameter

Im Eingabesheet werden nun die vorherrschenden Parameter eingegeben. Systemgrenzen gibt
es hier keine, allerdings sollten die Werte mdglichst realitdtsnah sein, um gute Ergebnisse zu
erhalten (z.B.: Ein Kolonnendurchmesser von 100 m ist rechnerisch zwar abbildbar, in der Wirk-
lichkeit aber nicht realisierbar.). Die voreingestellten Werte entsprechen der CO, Abscheidean-
lage in Diirnrohr (CO2SEPPL, siehe Kapitel 4.2)

Im Bereich , Absorber + Packings“ konnen die geometrischen Werte fiir die Absorptionsstufe

(Abs) und die Wasserwasche (WW) eingegeben werden. Bei beiden Kolonnenabschnitten ist
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eine Auswahl mehrerer Packungen oder Fiillkorper moglich, welche laufend erweitert wird.

Momentan (Stand Janner 2017) stehen folgende Typen zur Verfiigung:

e Raschig SuperPak 250Y e GemPack A2T-304

e Raschig SuperPak 200X e Impulse packing 250

e Raschig Pak 250HC e Montz packing B1-200
e Raschig Super-Ring e Montz packing B2-300
e Sulzer MellaPak 250Y e Montz Pak 750

e Sulzer MellaPak 252Y e IMTP50

Die Erweiterung der Packungsalternativen kann im Modell sehr einfach durchgefiihrt werden.
Allerdings werden dafiir die Packungsparameter nach dem Billet und Schultes Modell benétigt
(siehe Kapitel 6.3.1). Zusatzlich konnen in diesem Bereich die Druckverluste eines Tropfenab-
scheiders (,,dp Demister”) oder anderer Einbauten (,dp Miscellaneous®) eingegeben werden.

Im Bereich ,Absorption parameters” werden Prozessparameter eingegeben, wie L/G Verhaltnis
oder die Systemfaktoren der Packungs- oder Fiillkorperstufen. Die gewiinschte Abscheidung
kann auch eingegeben werden. Dieser Faktor hat Einfluss auf den Gasvolumenstrom in der WW
Stufe.

Im Bereich ,Gas Conditions“ wird der Gasvolumenstrom eingegeben, sowie dessen Zusammen-
setzung und Gasparameter. Die Eingaben werden unmittelbar in die entsprechenden Werte im
Norm- bzw. Betriebszustand umgerechnet.

Im Bereich ,Liquid Conditions“ erfolgt die Ausgabe des Losungsmittelstroms in Abhangigkeit des
Gasvolumenstroms und dem L/G Verhaltnis. Aufierdem werden hier die Temperatur der Fliis-

sigkeit, sowie deren Zusammensetzung (MEA Konzentration und CO; Beladung) eingegeben.
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7.2.3 Absorber Fluid Sheet

Im ,Absorber Fluid Sheet” werden die Ergebnisse der hydraulischen Berechnung der Packungs-

oder Fiillkorperkolonne gezeigt (siehe Abbildung 7-4).

Zusammenfassung Ergebnisse
Eingabewerte WW Stufe
/ \

T absorber_fluid_sheet E@
-]

(Input D (F'.esurts Y A
Column Geometry Packed Absorber VW Parameters
: F-Factor 1.49 Pa*0.5

Column diameter 0.15 m

Loading point Z.40 Pa*0.5
Colurmn height 15.00 m i i

Flooding point 3.48 Pa*0.5

77 _

. —, dp Packing 0.69 mbar
Packings Parameters dp Packing/m 065 —
Packing (WW) Raschio SuperPak Hold-Up 4.43 oy,
Packing height § iqui

g height (WW) 1.00 m -/IT /IT /ﬂ\ Liquid Load 16.98 me/m*h
Packing (Abs) | Raschio SuperPak F,. ) \ Capacity factor 42.80 % y
Packing height (&bs) 1200 |m 1 (- Abs Parameters )
F-Factor 215 Pa*0.5
Volume Flows Loading point 255 | Pa"ds
Gas inlet 100.00 m/h _ _
Flooding point 3.50 Pa*0.5
Liquid inlet (AW} | 300.00 | Lih / dp Packing 1755 | mbar
Liguid inlet (Abs) | 279.88 | L/h — L dp Packing/m 1.48 mbarim
Hold-Up 5.95 oL
Mizcellaneous o
dp Miscelaneous 5.00 mbar Liquid Load =0.45 /e
Capacity factor 61.45 %
dp Demister 2.00 mbar \_ f Ty J
System factor (Abs) 0.88 fiscellanens
System factor (WW) 1.00 Pressure Drop 2524 mbar
\_ 7
Abbildung 7-4: GUI ,Absorber Fluid Sheet” / \
Ergebnisse Gesamter
Abs Stufe Druckverlust

Im linken ,Input” Bereich sind die Eingabeparameter nochmals zusammengefasst, um einen
guten Uberblick tiber die Ergebnisse in Abhidngigkeit der Inputdaten zu erhalten.

Der Bereich ,Results” ist in die Unterkategorien ,WW Parameters“ und ,Abs Parameters“ unter-
teilt. In beiden Abschnitten werden die berechneten Ergebnisse der hydraulischen Kalkulation,
welche fiir die Charakterisierung des Kolonnendesigns wichtig sind, dargestellt. Die Berechnung
dieser Werte ist in Kapitel 6.3.1 genau beschrieben. Es fallt auf, dass sich der F-Faktor bei den
beiden Packungsstufen unterscheidet. Das liegt daran, dass die im ,Absorber Input Sheet” vor-
gegebene CO, Abscheiderate den Gasvolumenstrom reduziert. Auch die unterschiedlichen
Druckverhaltnisse aufgrund des Druckverlustes der Packung sind fiir die Berechnung des Gasvo-

lumenstroms ausschlaggebend. Aufderdem sind normalerweise fiir beide Bereiche unterschiedli-
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che Systemfaktoren vorgegeben. Der Gesamtdruckverlust, bestehend aus den errechneten
Druckverlusten der Packungsabschnitte und den manuell eingegeben Druckverlusten der Ko-

lonneneinbauten, wird unter dem Bereich , Miscellaneous“ ausgegeben.

7.2.4 Spray Input Sheet

Das ,Spray Input Sheet” ist dhnlich aufgebaut wie das ,Absorber Input Sheet“. Es 6ffnet sich,
wenn im ,Main Sheet” (Kapitel 7.2.1) der Button ,New Spray-Project” ausgewéahlt wird.

Wechsel zum Thermo- Wechsel zum . .. .
dynamic Sheet Spray Fluid Sheet Eingabe der Wi- Ein- und Ausgabe der
scherparameter Gasparameter

S [ [

Projektname
Project Mame / Ga Conditions l \
Norm Actual
Gas flowrate 12939 | Nmeh 160.00 | Anmfih
@ *C
( Absorber + Spray ?( Gas temperature 27315 | K 4000 | = 4
Scrubber diameter 0.15 m .
Gas pressure 101325 | Pa 101325 | - =
Scrubber height 4.00 m (@) mbar
Relative humidity 0.00 %rH 100.00 | %rH
Spray height 3.50 m
CO2 content 1250 | vol% 11.59 | vol%
Sauter diameter 0.22 mm
(02 content 6.00 vol% 55 | vol%
Packing height (WW) 1.00 m
. 502 content 0.90 vol% 0.83 vol%
Packing type (WW} Raschig SuperPak 250 -
. N2 content 80.60 | vol% 7472 | voli%
Liquid flowrate Wi 300.00 Lih
a H20 content 0.00 | voie | 7.29 | vol%
@ Pa
dp Demister 200.00 - \ )
() mbar 7 N
) @ Fa Liguid Conditions
dp Miscellaneous 500.00 -
=) mbar Liguid flowrate a00.m L/h
\ - @ °C
rAbsorption parameters A Liquid temperature 40.00 ) K
@) Lism® . .
L/G Ratio .00 L MEA4 concentration 30.00 @) wik
() ka'kg M
Removal efficiency 50.00 witth CO2 loading 022 mol COZ2/mol MEA
A y
Wall water (Spray) 10.00 %
Errars
System factor (W) 1.00 \ Mo Elors or Warnings \
S \
Abbild 7-5: GUI .S, Input Sheet” N ) \
1/dun, -o) ray [npu ee . . -
g »opray tp Eingabe der Pro-  Eingabe der Li-
zessparameter quidparameter Fehleranzeige

Die Bereiche ,Gas Conditions“ und ,Liquid Conditions“ auf der rechten Seite des Sheets haben
die gleichen Eingabemdglichkeiten wie bereits in Kapitel 7.2.2 beschrieben. Auch der Bereich
»Absorption Parameters“ weist nur ein anderes Inputfeld auf. Es ist hier moglich, einen Wand-
wasseranteil fiir den Sprithwascherbereich vorzugeben. Dieser Faktor ist eingangs im Kapi-
tel 7.2.2erklart.
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Im Abschnitt ,Absorber + Spray“ konnen, wie bereits von Kapitel 7.2.2 bekannt, die Parameter
fiir die Packungseinheit (Wasserwasche WW) eingegeben werden. Beim Sprithwascherteil wird
unterschieden zwischen ,Scrubber height“ und ,Spray height“, wobei letzteres nur den bespriih-
ten Teil der Kolonne und ,Scrubber height“ zusatzlich den Abstand zur Wasserwéasche angibt.
Mit ,Scrubber height” ist also nicht der gesamte Wéascher gemeint, sondern die Wascherhohe
abziiglich der Waschwasserstufe.

Es muss hier erwahnt werden, dass nur ein Aufgabepunkt des Absorptionsmediums maoglich ist,
d.h. im Gegensatz zu realen Sprithwascherkolonnen wird der gesamte Mediumstrom iiber eine
Sprithebene zugegeben. In einer verbesserten Version des Modells konnte man hier mehrere
Spriithebenen vorsehen.

Ein weiterer Faktor, welcher hier eingegeben werden muss ist der Sauterdurchmesser ds,. Ein

Tropfengrofdenspektrum kann nicht eingegeben werden.

7.2.5 Spray Fluid Sheet

Das ,Spray Fluid Sheet” zeigt die Ergebnisse der hydraulischen Berechnung auf Basis ,Spray
Input Sheet” an und ist dhnlich dem ,Absorber Fluid Sheet" aufgebaut.

Zusammenfassung Ergebnisse
. WW Stufe
Eingabewerte

/ \

| s =]
4\ | spray_fluid_sheet / \ EI (=] @
ﬁ'lput / -\ (Results )
Column Geometry Spr‘jl' Scrubber WW Parameters
Scrubber diameter 0.15 m F-Factor 249 Pa"0.5
. Loading point 268 Pa*0.5
Secrubber height 4.00 m :
Flooding point 3.85 Pa™l.5
Eo = .
Absorber Parameters . LiotErd 1.83 mbar
Packing (/W) | Raschig SuperPak 250% - [~ ] dp Packing 1.83 mbarim
Packing height 1.00 m :‘f\ = Hold-Up 443 %
N (] -
Spray height 3.50 m Liguid Load 16.93 mefmEh
pray neig —ﬁ .
Sauter diameter 0.88 mm ST Capacity factor 64.60 % )
Volume Flows L - - . é (i Spray Parameters n
Gas inlet 160.00 | ™M firiiid EIETEIE Y e —=
Liguid inlet VoW 30000 | L Droplets area .04 -
Liguid inlet Spray | 59201 | Lm — | w SLTE i =
dp Spray 1.78 mbar
Wizcell
Bc? ansous dp Spray 0.51 mbar/m
dp Miscellaneous 5.00 mbar
Hold-Up 0.720 ;3
dp Demister 2.00 mbar \—,
\ Liquid Load 33.50 meim*h )
Wall water 0.00 volo%, -
Mizcellaneo
System factor 1.00 Pressure/Jrop 7.00 mbar
\L. J
7 \Y
i . i P .
Abbildung 7-6: GUI ,Spray Fluid Sheet Ergebnisse Gesamter
Spray Stufe Druckverlust
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Auf der linken Seite befindet sich der ,Input” Bereich, in dem die Eingabewerte nochmals zu-
sammengefasst werden.

Der Bereich ,Results” ist in die WW- und die Spray-Stufe aufgeteilt. Die Ergebnisse der Pa-
ckungsstufe konnen im Abschnitt ,WW Parameters“ abgelesen werden. Im Abschnitt ,Spray
Parameters” werden die Ergebnisse der Berechnung des Sprithwaschers ausgegeben. Die Be-
rechnung der Parameter ist Kapitel 6.3.1 beschrieben.

Am Schluss wird unter ,Miscellaneous” der Gesamtdruckverlust der WW und der Spray Stufe

inklusive der eingegeben individuellen Druckverluste angezeigt.

7.2.6 Thermodynamic Sheet

Das Ausgabeblatt ,Thermodynamic Sheet” fasst die berechneten Stoffdaten zusammen. Wie in

Abbildung 7-7 gezeigt, ist das ,Thermodynamic Sheet” vom beiden Input Sheets erreichbar.

Ergebnisse Gas

Ergebnisse Gas Ergebnisse
(im Betriebszustand) & 8

(im Normzustand) Fliissigkeit

\ \ |

Cromen | \ (==
(~ Gas properties Actual) h (Gas properties &er} ) (Liquid properties h
Temperature 4000  C Temperature 0.00 C Temperature 40,00 | =
Pressure 1013.25 | mbar Pressure 1013.25 | mbar MEA concentration | 30.00 | wi%
N2 content 7473 | vol% N2 content 8060 | vol% MEA concentration | 4.9 W
CO2Z content 11.58 | vol% CO2 content 12.50 | vol%s MEA concentration | 7.02 |m
02 content 556 | vol% 02 content 6.00 | voP% CO2 loading 022 mg: ﬁgi"
502 content 0.83 volYe 502 content 0.20 vol% Molar weight 2995 g/mol
H20 centent 728 | vol% HZ0 content 0.00 | vol% Density 1045.38 | ko/m?
Molar weight 2877 Smol ! i 2062
g/mo Molar weight g/mal dyn. Viekosity 159 mPa &
Density 112 kg Density 1.32 kg/me®
; ; . . kin. Viskosity 1.50 mnis
dyn. Viskosity 1757 | pyPas dyn. Viskosity 1817 pPas
i 60.81 il
kin. Viskosity 1569 | mmdls kin. Viskosity 1223 | mmils Surface tension mhim
th. Conductivity 2470 | mWim th. Conductivity 241 | mwim Heatcapacity cp | 355 | klkgK
Flowrate (volume} | 100.00 | Am®h Flowrate (volume} 80,87 | A Flowrate (volume} | 279.99 | mtfh
Flowrate (weight) | 111.96 | kg/h Flowrate (weight) | 106.85 | kg/h Flowrate (weight) | 28270 | kg/h
Flowrate (molar) 3.89 | kmolh Flowrate (molar) 361 | kmolh Flowrate (molar) 1253 | kmolh
\& J \\ S \L S
Phase Equilibrium Speciation
f A\
7/ |

Abbildung 7-7: GUI,, Thermodynamic Sheet” Wechsel zum Phase Wechsel zum
Equlllbl‘ium Sheet sl:)eciation Sheet
Die Berechnung der Stoffdaten fiir den Gaszustand wird in Kapitel 6.1.1 beschrieben. Es werden

Temperatur, Druck, Zusammensetzung, molare Masse, Dichte, Viskositit, thermische Leitfahig-

keit und der Volumen-, Massen- bzw. Molenstrom angegeben.
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Die Ermittlung der Stoffparameter der Fliissigphase ist ebenfalls bereits in einem der vorigen
Kapitel ausfiihrlich beschrieben (siehe Kapitel 6.1.2). Es werden Temperatur, MEA Konzentrati-
on in unterschiedlichen Einheiten, die CO, Beladung, molare Masse, Dichte, Viskositit, Oberfla-
chenspannung, Warmekapazitat und der Volumen-, Massen- und Molenstrom dargestellt.

Zusatzlich gibt es die Moglichkeit vom ,Thermodynamic Sheet” in die beiden Unterbereiche

»Phase Equilibrium"“ und ,Speciation“ zu wechseln.

Phase Equilibrium Sheet

Im ,Phase Equilibrium Sheet” werden Gleichgewichtskurven berechnet und angezeigt.

4] abzorber_td_dia_sheet EI =] @
Temperature 40 S Calculate ‘ 1000 %
0.25 T / T T T \\ T
Eingabe der Starten der Berechnungs-
Temperatur Berechnung fortschritt
0.2+
s
=)
o 0.15 |
S
17
[
a
I Ablesen
g der Ergebnisse
S 01r- .
(&)
0.05 - i
0 1 1 1 | |
0.25 0.3 0.35 0.4 0.45 0.5 0.55
CO, Loading [molcoz/molyea]

Abbildung 7-8: GUI ,Phase Equilibrium Sheet”

In diesem zusatzlichen Berechnungsblatt werden die Eingabeparameter der Flissigphase her-
angezogen, um die Gleichgewichtskurve in Abhdngigkeit der Temperatur (Modellgrenzen 10 -
99 °C) anzuzeigen. Die Temperatur, welche hier eingegeben wird, ist unabhédngig von der bereits
im Input Sheet eingetragenen. Die Berechnung startet mit dem Driicken des ,Calculate” Buttons,
der Fortschritt wird in Prozent angezeigt.

Die Ergebnisse konnen durch Driicken der linken Maustaste direkt vom Graphen abgelesen
werden, wobei die X-Werte die Beladung in molco2/molumea und die Y-Werte den CO; Partialdruck
angeben. Auf diese Weise kann die maximal erreichbare Beladung bei einer vorgegeben Tempe-

ratur und dem dazugehorigen Partialdruck ermittelt werden.
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Die Berechnung erfolgt mittels Kenntnis des Henry Koeffizienten und der Gleichgewichtskon-
stanten (beschrieben in Kapitel 6.2). Durch Aufstellen und numerisches Losen eines Gleichungs-
systems mit 8 Gleichungen (5 Gleichgewichtsreaktionen, Henrygleichung, MEA Massenerhaltung
und Elektrolytgleichgewicht) kann der Partialdruck fiir jede CO, Beladung berechnet werden.
Das Problem bei numerischen Losungsmethoden ist das Wahlen der passenden Startwerte. Mitt-
lerweile bietet Matlab® mehrere Werkzeuge an, dieses Problem zu vermeiden. Zu Beginn dieser
Modellerstellung waren diese Alternativen noch nicht zuginglich, daher mussten mittels Versu-
chen die passenden Startwerte fiir das abzubildende Spektrum gefunden werden. Mittlerweile
kann diese mithsame Arbeit mit der ,Global Optimization Toolbox“ von Matlab® vermieden wer-

den.

Speciation Sheet

Das ,Speciation Sheet” ist ebenfalls ein Zusatztool, wobei hier die Spezieszusammensetzung in
der Fliissigphase berechnet werden kann.

Eingabe der Starten der

Berechnungs-
Temperatur Berechnung fortschritt
\ J ya
4| absorber_td_dia_sheet \ / / EI = @
Temperature A0 = (G y
l Calculate I 1000 %
MEA conc. 7 \ m
7 T T \ T T T T T T T
H 1
Eingabe der molalen ggz
6 MEA Konzentration hcos A
Legende cos
MEA
MEAH
5+ MEACOO |

2 a4 .
©
E
=
©
S 3r Ablesen .
der Ergebnisse
2L X:0.3975 .

Y1441

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
CO; Loading [molcoz/molyvea]

Abbildung 7-9: GUI ,Speciation Sheet”

In diesem Berechnungsblatt konnen die Temperatur und die molale MEA Konzentration unab-
héngig von bereits eingegeben Input Daten angegeben werden. Mit einem Druck auf den ,Calcu-

late” Button startet die Berechnung, der Fortschritt wird wieder in Prozent angegeben.
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Das Ergebnis der Berechnung ist die Zusammensetzung aller an der CO; Abscheidung beteiligten
Spezies in der Fliissigphase. Es wird der gesamte theoretische Beladungsbereich angezeigt. Fiir
die Betrachtung einer CO; Abscheidung aus Kraftwerksrauchgasen mag diese Darstellung bis zu
diesen hohen Beladungen nicht relevant sein, allerdings bei sehr hohen Gasdriicken und CO;
Konzentrationen kommt eine Beladung in diesem Bereich durchaus vor. Allerdings ist aus dem
Diagramm gut ersichtlich, dass ab einer Beladung von ca. 0,55 molcoz/moluea der Anteil der
HCO3  Ionen zunimmt, und damit die Wasserphase fiir die CO, Aufnahme verantwortlich wird.

Das ist aber, wie bereits erwdhnt, nur bei hohen Partialdriicken in diesem Ausmaf$ méglich.
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8 Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse, welche in den verschiedenen Bereichen des Modells
generiert werden, mit realen Messdaten oder Literaturwerten verglichen, um die Eignung des
Modells zu zeigen.

Zuerst werden die beiden chemischen Berechnungen (Gleichgewichtskurve und Spezieszusam-

mensetzung) gezeigt, danach die hydraulische Validierung.

8.1 Validierung der chemischen Berechnungen

Die Validierung der Gleichgewichtskurve und der Spezieszusammensetzung wird in beiden Fal-
len bei einer Temperatur von 40 °C gezeigt. Dieser Wert wird gewdahlt, da hier eine breite Daten-
basis in der Literatur vorhanden ist, und der Abscheideprozess meist bei dieser Temperatur

durchgefiihrt wird, zumindest in Bezug auf die Eintrittsparameter der Gas- und Fliissigphase.

8.1.1 Gleichgewichtskurve

Die Validierung der berechneten Gleichgewichtskurve ist Abbildung 8-1 zu entnehmen.

0,25

0,2

Ergebnis

Modell
0,15

0,1

CO, Partialdruck [bar]

0,05

0,25 0,3 0,35 0,4 0,45 0,5 0,55 0,6
CO, Beladung [mol.q,/moly;a]

Abbildung 8-1: Validierung Gleichgewichtskurve (40 °C)

Die experimentellen Daten wurden der Literatur entnommen (Jou et al,, 1995). Das Gleichge-
wichtsmodell (vgl. Kapitel 6.2.2) zeigt eine sehr gute Ubereinstimmung mit den Literaturdaten,
und kann im betrachteten Bereich fiir die Berechnung der Gleichgewichtskurve eingesetzt wer-

den.
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Die gute Ubereinstimmung ohne die Notwendigkeit der Beriicksichtigung von nichtidealem Ver-
halten, welche tber die Berechnung von Aktivitatskoeffizienten durchgefiihrt werden kénnte,
beruht auf der Auswahl der Gleichgewichtskonstanten. Die verwendeten Gleichgewichtskon-
stanten stellen bereits eine sehr gute Anndherung an die realen Gegebenheiten dar. Dadurch
zeigt sich in der Gleichgewichtskurve ein dhnlicher Verlauf. Bei hoheren lonenstarken diirften
die Nichtidealitdaten starker zum Tragen zu kommen, diese Bereiche befinden sich aber aufser-

halb der hier betrachteten Grenzen (20 - 40 wt% MEA; a < 0,6 molcoz/moluea).

8.1.2 Spezieszusammensetzung

Hier wird die berechnete Spezieszusammensetzung mit NMR-Daten aus der Literatur (Jakobsen

etal., 2005) verglichen und in Abbildung 8-2 dargestellt.

7,0
6,0 o X €02
O MEA
5,0 HCO3
% O X CO3
o 4,0
£ > MEACOO
5 © MEAH
= 3,0 & <>
) = C02 mod
= o >
e \EA mod
2,0 >
g < HCO3 mod
1,0 Q2 = (03 mod
& & MEACOO mod
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

€O, Beladung [mol,,/moly,]

Abbildung 8-2: Validierung Spezieszusammensetzung (40 °C)

Wie gut zu erkennen ist, bildet das Modell in den niedrigen bis mittleren CO, Beladungen die
Spezieszusammensetzung gut ab. Bei hoheren Beladungen (ab 0,6 molcoz/molumea) weichen die
berechneten von den gemessenen Werten allerdings deutlich ab. Vermutlich hat die hohere lo-
nenstarke einen signifikanten Einfluss auf die Werte. Ein geeignetes Aktivititskoeffizientenmo-
dell (z.B.: UNIQUAC, e-NRTL) konnte hier diese Abweichung korrigieren. Allerdings ist in dem

fiir die Abscheidung interessantem Bereich (bis 0,55 molco2/molvea) das Modell ausreichend.
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8.2 Validierung der hydraulischen Berechnungen

In diesem Kapitel findet die Validierung der hydraulischen Berechnung statt, welche mittels

Vergleich des berechneten und gemessenen Druckverlustes in den Waschern dargestellt wird.

8.2.1 Packungswascher

Die Validierung erfolgt mit den Versuchsdaten der letzten Versuchsreihe, welche beim
CO2SEPPL mit 30 %iger MEA durchgefiihrt worden ist (Rabensteiner, 2016). Es wird die Varia-
tion des Eintritts-Gasvolumenstroms bei gleichbleibendem L/G Verhéltnis und Eintrittstempera-
turen gezeigt.

Verglichen wird nur der Druckverlust liber die Packung, der Gaseinlass und etwaige Einbauten
werden nicht berticksichtigt. Diese Werte werden im Modell auch nicht berechnet, sondern ein-
gegeben (siehe Kapitel 7.2.2). In der Versuchsanlage ist ein genaues Erfassen des Druckverlustes

ausschliefilich der Packung ebenfalls moglich.

w w
o w

N N
o w
\

= =
o (]

Druckverlust Absorber Messung [mbar]

9]

O T T T T T T 1
0 S5 10 15 20 25 30 35

Druckverlust Absorber Modell [mbar]

Abbildung 8-3: Validierung Packungswdscher Druckverlust

Obwohl mit dem hier verwendeten hydraulischen Modell (siehe Kapitel 6.3.1) der Temperatur-
verlauf im Wascher nicht abgebildet wird, welcher aufgrund der Erhéhung des Gasvolumen-
stroms im oberen Bereich der Kolonne zu einem Anstieg des Druckverlustes fiihrt, kann den-
noch mit einer ausreichenden Genauigkeit der Gesamtdruckverlust dargestellt werden. Eventu-
ell kompensieren sich aber konkurrierende Vorkommnisse im oberen Teil der Kolonne (ca.
10 % des Gases bereits abgeschieden; geringere Viskositat der Fliissigkeit im warmen Bereich

des Waschers, dadurch diinnere Schichtdicke und hoéherer Liickengrad in der Packung; Ver-

Seite 145



dampfung des Wassers aufgrund des hoheren Wasserdampfpartialdruckes: 40 — 75 °C; ...). Die-
se sich gegenseitig beeinflussenden Faktoren kdnnen nur mit einer vollstandigen Simulation des
hydraulischen, physikalischen und chemischen Verhaltens des Abscheidevorgangs dargestellt
werden.

Aber, wie bereits erwdhnt, und wie in Abbildung 8-3 gut erkennbar, stellt die einfache und grobe
Berechnung, wie in diesem Modell angewandt eine gute Naherung an das reale Verhalten dar.
Bei hoheren Gasgeschwindigkeiten, die einen Gesamtdruckverlust von tiber 25 mbar in 12 m
Packung verursachen, wird das Modell offensichtlich immer ungenauer. Das kann daran liegen,
dass sich die eben erwahnten Parameter bei hoheren F-Faktoren unterschiedlich stark auswir-
ken. Allerdings werden Kolonnen normalerweise ohnehin nicht bei diesen Gasdurchsatzen ge-
fahren, da der hohe Druckverlust 6konomisch nicht tragbar ist. Eine Auslegung bei 1 bis
1,5 mbar/m Packung ist daher sinnvoll, und in diesem Bereich (bis ca. 20 mbar Gesamtdruckver-

lust) weist das Modell eine gute Genauigkeit auf.

8.2.2 Spriithwiascher

Fiir die Validierung der hydraulischen Eigenschaften des Sprithwaschers war urspriinglich vor-
gesehen, die gemessenen Ergebnisse des Versuchswaschers aus Kapitel 5.2 zu verwenden. Lei-
der wurden bei diesen Versuchen Ergebnisse erzielt, welche nicht realistisch erscheinen. Bei
einer Gasgeschwindigkeit von ca. 2,5 m/s wurde bei einem L/G Verhiltnis von 5,3 1/m? (3,7
1/m* wenn man einen 30 % Wandwasseranteil annimmt) ein Druckverlust von 2,7 mbar bei
einer Sprihhohe von 3,5 m gemessen. Der Sauterdurchmesser ds; dieser Versuchsreihen ist mit
880 um angegeben. Normalerweise sollte sich bei solchen Vorgaben ein Druckverlust von unter
1 mbar ergeben. Ein méglicher Grund kann sein, dass die Druckmessung schlecht positioniert
ist, und daher nicht nur den Druckverlust des Tropfenregimes bestimmt, sondern auch andere
Beitrage zum Druckverlust miteinbezieht.

Die Firma ANDRITZ AG besitzt auf diesem Gebiet langjahrige Erfahrung, und verfiigt als einer
der Weltmarktfiihrer fiir industrielle Sprihwascher-Abscheideanlagen iiber Auslegungstools,
welche mithilfe zahlreicher Referenzen entwickelt wurden. Die Genauigkeit dieser Tools garan-
tiert eine addquate Berechnung der (in unserem Fall betrachteten) hydraulischen Eigenschaften
eines Sprithwaschers. Daher werden fiir die Validierung des Druckverlustes die Ergebnisse der

ANDRITZ Auslegungswerkzeuge herangezogen.

Wie bereits in Kapitel 6.3.2 beschrieben, erfolgt mithilfe eines Korrekturterms (siehe Gl. 6-89)

die Verbesserung der Ergebnisse. Die Resultate konnen in Abbildung 8-4 betrachtet werden.
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Druckverlust Spriihwdscher ANDRITZ [mbar]

0 1 2 3

Druckverlust Spriihwdscher Modell [mbar]

®1lmm 2 mm 3mm 4 mm

Abbildung 8-4: Validierung Spriihwdscher Druckverlust (korrigierte Werte)

Aufgetragen sind die Druckverluste bei einer Sprithh6éhe von 3,5 m und einem Sauterdurchmes-
ser d3z von 1 - 4 mm. Die fiinf Punkte stellen unterschiedliche Gasgeschwindigkeiten von 1 bis
5m/s (in 1 m/s Schritten) dar. Das L/G Verhéltnis betrigt immer 3,7 1/m>. Die erhaltenen Werte
weisen eine sehr gute Ubereinstimmung mit den Resultaten der ANDRITZ Auslegungstools auf.

Wenn die genauen Werte (ds; = 880 um; veas = 2,5 m/s) betrachtet werden, ergibt sich im AND-
RITZ Modell ein Druckverlust von 1,2 mbar, im korrigierten Michalski Modell 1,8 mbar (im Ver-
gleich zu den gemessenen 2,7 mbar). Allerdings muss hier erwahnt werden, dass aufgrund die-

ser kleinen Tropfengrofie die Modelle an ihre Grenzen stofden.
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9 Zusammenfassung

In dieser Arbeit werden zwei unterschiedliche Abscheideapparate fiir die CO, Entfernung aus
Rauchgasen dargestellt und untersucht. Es wird der konventionelle Packungswascher, welcher
bei CO, Anlagen bevorzugt eingesetzt wird, genauer getestet und die Eignung eines Sprithwé-
schers fiir diese Anwendung evaluiert. Anschliefdend wird fiir diese beiden Konzepte ein ma-
thematisches Modell in Matlab® erstellt, welches die hydraulischen Gegebenheiten in diesen

Kolonnen darstellt.

Zu diesem Zweck wird am EVN Kraftwerksstandort in Diirnrohr am dortigen Steinkohlekraft-
werk ein kompletter Packungsversuchswascher inklusive Absorptions-, Desorptions- und Kom-
pressionsstufe aufgebaut. An der Anlage mit dem Namen CO,SEPPL (CO. SEParation PLant)
werden verschiedene Testreihen durchgefiihrt, wobei CO, Gehalte im Rauchgas, Gas- und Fliis-
sigkeitstemperaturen, Gasgeschwindigkeiten, Absorptionshéhen, Abscheidegrade, L/G Verhalt-
nisse und Desorptionsdriicke variiert werden konnen. Durch die hochaufgeloste Messdatener-
fassung und den industrienahen Aufbau der Versuchsanlage werden realistische Ergebnisse
produziert, welche sich mit derer grofierer Versuchsanlagen und Prozesssimulationen weitest-
gehend decken. Im Gegensatz zu Laborversuchsanlagen, welche aufgrund von einschrankenden
Rahmenbedingungen (z.B.: synthetisches Rauchgas, Kolonnenhdhe) oftmals nur qualitative an-
statt quantitative Resultate zeigen konnen, wurde beim CO,SEPPL darauf Wert gelegt, diese Ein-
schrankungen moglichst zu vermeiden (z.B.: realistische Kolonnenh6he). Dadurch kénnen auch
Ergebnisse beobachtet werden, welche denen in Anlagen industrieller Dimension dhneln. Au-
Berdem ist es durch die Konzeptionierung der Gesamtanlage (kleine Absober- und Desor-
berstimpfe) moglich, in kurzer Zeit viele Messpunkte zu untersuchen. Das macht die Anlage auch
interessant flir Tests von neuen (meist teuren) Absorptionsmedien in realistischer Umgebung.
Diese Versuche wurden ebenfalls an der Anlage durchgefiihrt, sind aber nicht Inhalt dieser Ar-
beit, konnen aber in einschligigen Publikationen eingesehen werden. Im Laufe dieser Dissertati-
on, wird eine 30 %ige Monoethanolaminlésung als Referenzmedium vermessen. Die Resultate

sind in Kapitel 5.3 angefiihrt.

Um die Eignung eines Sprithwaschers fiir die CO; Abscheidung zu untersuchen, wird im Techni-
kum des Instituts fiir Verfahrenstechnik des industriellen Umweltschutzes der Montanuniversi-
tdt Leoben eine Versuchsanlage neu aufgebaut, welche aus einem Sprithwascher, und einer
Desorptionseinheit besteht. Das zu behandelnde Gasgemisch wird mittels Gasflaschen synthe-
tisch hergestellt. Dadurch kann jede gewiinschte Zusammensetzung untersucht werden. Auf-
grund der ortlichen Gegebenheiten ist der Aufbau eines Sprithwaschers mit der fiir die Abschei-
dung notwendigen Reaktionsh6he nicht realisierbar. Daher werden die Versuche stufenweise
durchgefiihrt, wodurch ebenfalls eine sehr gute Aussagekraft liber die tatsachlich benotigte Ab-

sorptionshéhe getatigt werden kann. Die Ergebnisse sind in Kapitel 5.2 dargestellt. Auch fiir die-
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se Untersuchungen wird wieder 30 %ige Monoethanolaminlésung verwendet, um eine gute Ver-
gleichbarkeit zwischen den beiden unterschiedlichen Abscheideapparaten zu zeigen. Da es zur-
zeit keine vergleichbaren Sprithwascherpilotanlagen fiir die Untersuchung der CO2 Abscheidung
gibt, ist ein Vergleichen oder Validieren der Ergebnisse mit Literaturwerten nicht moglich.
Ebenso ist in den gingigen Prozesssimulationstools (z.B.: Aspen Plus®) die Berechnung von
Sprithwaschern nicht implementiert. Aus diesem Grund stellen die in dieser Arbeit erzielten
Ergebnisse die ersten zu diesem Themenfeld dar, welche sich nicht nur auf Einzeltropenversu-

che oder theoretische Betrachtungen beziehen.

Der dritte Teil der Arbeit beschaftigt sich mit der Programmierung eines mathematischen Mo-
dells, mit welchem die erhaltenen Ergebnisse abgebildet werden konnen. Zu diesem Zweck wird
in Matlab® eine benutzerfreundliche GUI (Graphical User Interface) Umgebung erstellt, iiber
welche der Benutzer die Betriebsdaten eingeben kann. Die Ausgabe der berechneten Werte er-
folgt ebenfalls liber die GUI. Es werden alle notwendigen Stoffdaten im Norm- bzw. Betriebszu-
stand, alle hydraulischen Parameter der Abscheideapparate (z.B.: Hold-Up, Druckverlust) sowie
die chemischen Eigenschaften (Gleichgewichtskurven, Spezieszusammensetzung) berechnet.
Die erhaltenen Daten werden mit Literaturwerten und Versuchsdaten der beiden Testanlagen
sowie anderen Simulationstools verglichen und validiert. Dabei zeigt sich eine gute Uberein-

stimmung, was die Aussagekraft des erstellten Modells bestatigt.

9.1 Ausblick

Die Auslegung, der Aufbau und die Vermessung der beiden Versuchsstinde bieten eine sehr gute
Datenbasis fiir die Konzipierung weiterer Anlagen. Auch die moglichst realititsnahen Abmes-
sungen und Versuchsbedingungen, vor allem des Packungswadschers CO,SEPPL, machen auf-
grund der Rahmenbedingungen die Ergebnisse fiir grofiere Anlagen anwendbar. Auch die Unter-
suchung unterschiedlicher Absorptionsfliissigkeiten, und die Vielzahl von verschiedenen Sensi-
tivititsanalysen geben einen sehr guten Uberblick {iber das Verhalten dieses komplexen Prozes-
ses. Auch wenn die Fiille an in den letzten Jahren durchgefiihrten Versuchsreihen nicht im Fokus
dieser Dissertation steht, so tragt sie doch zum besseren Verstidndnis der Charakteristika bei
und helfen daher bei der Erstellung des mathematischen Modells.

Auch der Aufbau und die Versuche des Sprithwaschers auf der Montanuniversitat Leoben bieten
eine solide Datenbasis fiir die weitere Evaluierung des Sprithwascherkonzepts fiir eine grof3in-
dustrielle CO, Abscheideanlage. Speziell bei sehr grofden Anlagen (> 600 MW.) stofdt der Pa-
ckungswaischer aufgrund seiner Dimensionen an seine Machbarkeitsgrenzen, und zwei Linien
miissen gebaut werden. Wie bei allen anderen Umwelt- aber auch sonstigen Technologien ergibt
sich aufgrund des Skalierfaktors ein erheblicher Investkostenvorteil beim Einsatz eines Spriih-
waschers im Vergleich zu einer Packungskolonne. In den néchsten Jahren sollen mehrere CO>

Abscheideanlagen in Betrieb gehen, das bedeutet, dass in absehbarer Zeit auch sehr grofde in-
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dustrielle CO; Quellen dekarbonisiert werden konnten. Hier konnte dann das Sprithwascherkon-
zept seine Vorteile ausspielen, und eine kostengiinstigere Variante verglichen mit konventionel-
len Packungskolonnen bieten. Allerdings existieren fiir CO, Sprithwascher noch sehr wenig Er-
fahrung im groferen Pilotanlagenbereich, was eine Untersuchung dieser Technologie in grofie-
ren Mafd3stdben notwendig macht.

Das Verhalten beider Abscheideprozesse in einem Modell abzubilden war die grofie Herausfor-
derung in dieser Dissertation. Auch wenn die Erstellung eines umfassenden Abscheidemodells
aufgrund der Komplexitit nicht abgeschlossen werden konnte, bietet die Programmierung der
stofflichen, hydraulischen und chemischen Berechnung einen tiefen Einblick in den Prozess.
Normalerweise werden fiir solche Kalkulationen kommerziell erhaltliche Simulationsprogram-
me verwendet, welche meist allerdings als ,Black Box“ bedient werden. Ein Andern diverser
Parameter ist ohne besondere Kenntnisse nicht ohne weiteres moglich, was bedeutet, dass man
als Bediener auf die Datenbasis angewiesen ist, welche im Programm hinterlegt ist. Mittlerweile
ist es zwar moglich, selbst gemessene Daten in die vorhandene Datenbank einzupflegen, aber
auch in Bezug auf Apparatetypen ist man oft limitiert. Sprithwaschersimulationen sind meist
nicht moglich, wodurch erst wieder auf selbst geschriebene Programme zuriickgegriffen werden

muss.
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